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RESUMO 
Uma nova correlação generalizada e proposta para o 
cãlculo de propriedades termodinâmicas de compostos em condi-
ções de equi11brio liquido-vapor, na faixa de baixa e alta 
pressão, incluindo a região cr1tica. A correlação e adequada 
para aplicação a sistemas mono ou multicomponentes de subs-
tâncias polares e apolares. 
A relação P-V-T proposta tem a mesma estrutura da 
modificação feita por Soave na equação de Redlich-Kwong, isto 
-e : 
p = RT a 
v-b v(v+b) 
onde os parâmetros a e b sao generalizados e dependentes da 
temperatura. 
O uso da correlação, em cãlculos por computador, -e 
particularmente vantajoso, uma vez que necessita apenas como 
dados de entrada, a temperatura e pressão cr1ticas, o fator 
acêntrico e o parâmetro polar de Stiel para sistemas de um com 
ponente. Para cálculos em misturas, adicionalmente são neces-
sãrias duas constantes de interação binãria. 
A correlação apresentou bons resultados na correla-
çao e predição de propriedades termodinâmicas, tais como pre~ 
são de vapor, volumes saturados do liquido e do vapor, cons-
tantes de equilibrio 11quido-vapor e entalpias de componentes 
puros e de misturas. No cãlculo do equilibrio liquido-vaporde 
i v 
misturas, o desempenho da correlação foi equivalente ao do 
metodo de UNIQUAC. 
A nova equaçao tem especial aplicação a compostos 
de interese da indústria alcoolquimica. 
v 
ABSTRACT 
A new generalized correlation is proposed to calcu-
late thermodynamic properties of chemicals in vapor - liquid 
equilibrium. The correlation is suitable for applications to 
one and multicomponent systems, involving polar and non-polar 
compounds. The new method also predicts both the low and 
high pressure range of the equilibrium diagram, including the 
critical region. 
The proposed correlation has the same structure as 
the Soave modification of Redlich-kwong equation, i.e, 




where the parameters a and b are generalized and temperature 
dependerlt. 
The new equation is particularly useful in computer 
calculations, since it only demands critical temperature and 
pressure, acentric factor and polar Stiel parameter as input 
data for one component systems. For mixture cal culations, two 
binary interations constants are additionally required 
It has been shown that good results are obtained in 
correlating and predicting thermodynamic properties such as 
vapor pressure, liquid and vapor densities, K values, and en-
thalpies of pure components and mixtures. Concerning K value 
calculations, the correlation performance is equivalent to that 
of the well known UNIQUAC method. 
vi 
The correlation has been specially applied to sys-· 
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As técnicas modernas de projeto, de simulação e de 
controle de processos exigem o estabelecimento de modelos ma-
temâticos para uso em computador, que utilizam, entre outros, 
dados de entrada de propriedades termodinâmicas de substân-
cias puras e de misturas. Normalmente estas propriedades ter 
modinâmicas são apresentadas na forma de equações matemãticas, 
de fâcil utilização em computadores, fazendo parte do 
de dados anexo ao programa principal. 
banco 
Nos Últimos 25 anos, grande esforço tem sido dis-
pendido no desenvolvimento de metodos de predição e de corre-
lação de propriedades termodinâmicas para uso em computador, 
concentrando-se os trabalhos em substâncias apolares, tipic~ 
mente,hidrocarbonetos e suas misturas. 
Para compostos polares, a literatura e bastante p~ 
bre em dados experimentais e em metodos de predição de pro-
priedades termodinâmicas. Estes compostos, normalmente encon 
trados em processos petroquimicos e alcoolquimicos, são subs 
tâncias de estrutura complexa, que apresentam normalmente di~ 
tribuição de carga elêtrica nao uniforme, cujos efeitos de in 
teração, a nivel molecular, nao podem ser previstos pelos mo 
delos simplificados que sao geralmente utilizados para gases 
nobres, hidrocarbonetos e outros compostos 11 bem comportados 11 • 
Desta forma, no estudo termodinâmico de substân-
cias polares hâ de se recorrer a metodos empiricos ou semi-em 
2 
piricos de correlação e extrapolação de dados experimentais, 
estes tambem escasssos, procurando interpretã-los em termos 
de expressões generalizadas, sempre que possivel. 
O tratamento de misturas, em equilibrio liquido-v~ 
por e normalmente considerado sob dois aspectos : 
a) uso de metodos convencionais, que consistem em 
considerar separadamente os desvios de idealida 
de das fases liquida e vapor, através de rela-
ções P-V-T para a fase vapor e de expressões em 
piricas de coeficientes de atividade para a fase 
liquida; 
b) utilização de uma única relação P-V-T que repr~ 
sente tanto a fase vapor como a fase liquida. 
A preferência por cada metodo vai depender, princl 
palmente, da disponibilidade de informações experimentais do 
equilibrio liquido-vapor. 
Todavia, nos Últimos anos, uma ênfase maior tem se 
dado a relações P-V-T, devido ã sua simplicidade, maior possl 
bilidade de generalização e a sua aplicação pode ser feita 
tanto para substâncias puras como para sistemas multicompone~ 
tes. 
Deste modo, o ponto de partida para o desenvolvi-
mento de correlações termodinâmicas são as relações P-V-T, a 
partir das quais, expressões para as demais propriedades p~ 
dem ser obtidas. 
O presente trabalho trata do desenvolvimento de 
uma relação P-V-T, apropriada para uso em computador e ade-
3 
quada para predizer propriedades de componentes puros e de 
misturas em equilibrio liquido-vapor. A relação proposta ê ba 
seada na modificação feita por Soave (70) na equação Redlich-
-Kwong, sendo os dois parâmetros considerados dependentes da 
temperatura. 
A relação proposta permite o cãlculo de compressi-
bilidades e entalpias das fases liquida e vapor dos componen-
tes puros e de misturas, alem das constantes de equilibrio lf 
qui do-vapor, Ki, de sistemas multi componentes do tipo apolar-
-apolar, apolar-polar e polar-polar. 
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CAPITULO 2 
Revisão da literatura 
Numerosas sao as relações P-V-T propostas na lite-
ratura para representar propriedades volumétricas de substân 
cias puras e de misturas. Uma boa coletânea destas relações e 
dada por Reid, Prausnitz e Sherwood (62), ate 1977. Recente 
mente, nos anais do 11 Third International Conference on Fluid 
Properties & Phase Equilibria for Chemical Design 11 (2), atr~ 
ves de vãrios artigos, consegue-se uma visão atualizada de re 
lações P-V-T no cãlculo de propriedades termodinâmicas. 
Dentre as relações P-V-T ate hoje propostas, desta 
cam-se pela sua popularidade, as equações de Bendict - Webb -
- Rubin (B-W-R) (5,72) e a de Redlich-Kwong (R-K) (61), nas 
suas múltiplas modificações. 
Devido a complexidade da aplicação da -equaçao 
B-W-R, em virtude do elevado numero de parâmetros, mais recen 
temente tem-se dado preferência ao uso de equações cúbicas do 
tipo Redlich-Kwong, mais simples e de fãcil manipulação. 
O uso de equações cúbicas possibilita o desenvolvl 
mento de correlações de propriedades termodinâmicas (62),tais 
como pressao de vapor, volumes e entalpias das fases l1quida 
e vapor, que exigem um numero reduzido de parâmetros,facilme~ 
te calculados a partir das constantes usuais, ou seja, tempe-
ratura e pressão criticas e o fator acêntrico. Por outro lado, 
as tentativas de generalizar os parâmetros da equaçao B-W-R 
não tem apresentado resultados satisfatórios. 
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A equaçao de Redlich-Kwong (61) e dada por 
p = RT a ( 2 . 1 ) 
v-b T0 ' 5 v(v+b) 
onde os parâmetros a e b podem ser obtidos pela aplicação das 
condições de estabilidade termodinâmica no ponto critico, ou 
seja: 
( 2 . 2 ) 












( 2. 4) 
c 
com ria = 0,42748 e rlb = 0,08664 
A equaçao de R-K mostrou-se de inicio, conveniente 
para correlacionar dados P-V-T de gases a alta pressão (61). 
Devido ã sua forma cúbica simples, vãrios autores 
tem proposto modificações na equação R-K para ampliar a sua 
faixa de aplicação, correlacionando e predizendo tanto pro-
priedades volumétricas como dados de equilibrio liquido-vapor 
de sistemas mono ou multicomponentes. Surpreendentemente al-
gumas modificações da equação R-K tem-se mostrado adequadas 
6 
para representar tanto a fase liquida como a fase vapor {70). 
Uma boa revisão dos trabalhos publicados sobre as 
modificações da equação de Redlich-Kwong, ate 1974, e dadapor 
Horvath {33). Em 1979, foram publicados os artigos de Lu {44) 
e Tarakad (78) comparando o desempenho das diversas formas da 
equação R-K, quanto ã predição de propriedades volumétricas e 
de pressão de vapor. 
As modificações da equaçao R-K propostas na liter~ 
tura podem ser classificadas em três categorias, baseadas na 
forma como os parâmetros ~a e ~b podem se expressos: 
I - Os parâmetros ~a e ~b são tratados como constan-
tes caracteristicos, que podem diferir de compo~ 
to para composto. 
li -Um dos parâmetros, ~a ou ~b' e considerado 
dependente da temperatura. 
!C orno 
III - Ambos os parâmetros ~a e ~b sao considerados de-
pendentes da temperatura. 
Na categoria I, o trabalho mais representativo e 
o de Chueh e Prausnitz {56), onde os autores calculam, para 
substâncias puras. um par de parâmetros para o vapor e um ou 
tro para o liquido. A utilização desta técnica e muito desvan 
tajosa, uma vez que requer quatro parâmetros para o cãlculo do 
liquido-vapor de substâncias puras. Ao tratar as misturas 
Chueh e Prausnitz utilizaram a equaçao R-K apenas na fase va 
por, recorrendo a um modelo modificado de van Laar para repr~ 
sentar a não idealidade da fase liquida. 
Jã na categoria li, onde estão os trabalhos que 
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consideram a dependência de um dos parâmetros na ou nb com a 
temperatura, destaca-se a contribuição de Wilson (83,84) que 
foi o primeiro a propor a utilização da equação R-K para re-
presentar as fases 11quida e vapor. 
Soave (70), baseado no trabalho de Wilson, genera-
lizou o parâmetro a com a temperatura reduzida e o fator acê~ 
trico, demonstrando a viabilidade do uso de uma unica relação 
P-V-T no cãlculo do equil1brio 11quido-vapor de misturas de 
hidrocarbonetos. 
Mais recentemente, Medani e Hasan (45), Graboski e 
Daubert (25,26,27), Raimondi (58) e Mathals (44) também consj_ 
deraram um dos parâmetros como dependentes da temperatura 
aplicando a mesma equaçao para ambas as fases. 
Nesta categoria, em geral, a dependência com a tem 
peratura e expressa de uma forma generalizada, através da tem 
peratura reduzida e do fator acêntrico. Normalmente tem-se al 
cançado bons resultados na predição da pressão de vapor, do 
fator de compressibilidade do vapor e no cãlculo do equil1-
brio 11quido-vapor de hidrocarbonetos, gases apolares e suas 
misturas. Entretanto, todas as correlações apresentam desvios 
significativos no cãlculo do fator de compressibilidade do 
llquido. 
A categoria III, por permitir a variação dos dois 
parâmetros com a temperatura, engloba um numero maior de tra-
balhos, qua apresentam correlações bastante complexas. Em g~ 
ral, tenta-se a generalização dos parâmetros em termos de pr~ 
priedades reduzidas e do fator acêntrico, o que restringe a 
sua aplicação somente a compostos apol ares. Os trabalhos mais 
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importantes desta categoria sao os de Chaudron, Asselineau e 
Renon (12,13), Silva Jr. (67), Simonet e Behar (68),Djodjevic 
e o u t r o s ( l 8 ) , C h u n g e L u ( l 4 ) , H a m a n e o u t r o s ( 3 O ) , S o a v e (7 l ) 
e Stein (73). 
Chaudron (12,13), Silva Jr. (67) e Stein (73) con-
seguiram extender a aplicabilidade de suas relações as mistu 
ras de subst~ncias apelares, com uma forma ~eneralizada das 
constantes de interação binaria, obtendo excelentes resulta-
dos no cãlculo do equilibrio liquido-vapor de sistemas multi 
componentes. 
Alem destas modificações realizadas na equação R-K, 
classificadas nestas três categorias acima, varies autores 
tem alterado de modo considerãvel o segundo termo da equaçao 
(2. 1), identificado com o fenômeno da atração molecular, afim 
de melhorar a representação das propriedades volumétricas de 
subst~ncias puras e de misturas. 
da forma 
Assim, Peng e Robinson (54) propuseram uma equaçao, 
RT p = a ( T) 
v-b v(v+b)+b(v-b) 
Na equaçao de Peng-Robinson, considera-se 
( 2 . 5) 
tambem 
-a dependencia do parâmetro a com a temperatura e o fator acen 
trico. Esta equação apresenta resultados melhores quando com-
parados com os preditos por Soave (70), no calculo dos fato 
res de compressibilidade do vapor e na determinação do equill 
brio liquido-vapor de hidrocarbonetos puros e suas misturas. 
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Fuller (20), em 1976, propoe a equaçao abaixo, com 
a finalidade de melhor representar o volume da fase 11quida: 
p = RT 
v-b 
a ( 2 . 6 ) 
v(v+cb) 
Nesta equaçao, os três parâmetros sao todos depen-
dentes da temperatura, do fator acêntrico e do paracor.A apll 
caçao da equação de Fuller, para a predição da pressão de va 
por e do fator de compressibilidade do 11quido, tem demonstra 
do, em geral, bons resultados para hidrocarbonetos, gases 
agua e amônia. Entretanto, o autor não propõe a extensão da 
aplicação da equação a sistemas multicomponentes. 
Em publicação mais recente, Patel e Teja (51) pr~ 
poem uma nova relação P-V-T com três parâmetros, que são gen~ 
ralizados : 
p = RT a(T) ( 2 . 7 ) 
v-b v(v+b)+c(v-b) 
Esta equaçao requer para a sua utilização, valores 
de temperatura e pressão cr1ticas, alem de duas constantes adl 
cionais para caracterizar as substâncias apolares e polares. 
Para as apolares, estas constantes são correlacionados com o 
fator acêntrico, enquanto para as polares, esta generaliz~ 
ção não foi conseguida. Os resultados obtidos com a predição 
de volumes molares liquidos e com o cãlculo do equil1brio 11 
quido-vapor de sistemas binãrios apolares e polares podem ser 
considerados excelentes. 
1 o 
Ate; o presente, pouco se tem conseguido quanto a 
correlacionar dados P-V-T de compostos polares com equaçoes 
cúbicas. Alguns dos autores jã citados (14, l8,44,5l,7l)também 
empreenderam esforços para correlacionar e predizer propried~ 
des termodinâmicas de uma forma generalizada para estes com-
postos, obtendo pobres resultados. 
Mathals (44), mencionado na categoria 11, desenvo..!_ 
veu sua equaçao para substâncias polares, partindo da equação 
proposta por Grabosk e Daubert (25) para substâncias apolares. 
Com a inclusão de um parâmetro polar emp1rico, Mathals canse 
gue obter bons resultados na predição do fator de compressibl 
lidade do vapor e no cãlculo do equil1brio l1quido-vapor de 
misturas. No entanto, não foi poss1vel generalizar este novo 
parâmetro em termos de propriedades polares caracter1sticas. 
Também os trabalhos de Djordjevic (18), Chung (14) 
e Soave (71), mencionados na categoria III, trataram de subs-
tâncias polares. Entretanto, também não conseguiram a gener~ 
lização da dependência de D e Db com a temperatura. Dentre es a -
tes três trabalhos, Soave (71), foi o único a realizar o cal 
culo do equilíbrio l1quido-vapor de misturas polares, através 
da utilização de novas regras de mistura, com duas constantes 
de interação binãria, obtendo-se bons resultados apenas em 
condições de baixa pressão. 
Jã no trabalho de Patel e Teja (51), embora te-
nham-se obtidos excelentes resultados na predição de propri~ 
dades de substâncias polares, não se conseguiu também gener~ 
lizar as duas constantes adicionais como tinham feito para as 
substâncias apolares. 
l l 
Fica pois evidente que o principal problema encon 
trado para desenvolver correlações aplicâveis a compostos p~ 
lares reside na generalização dos parâmetros da equaçao em 
termos de constantes polares caracteristicas. 
Como constantes caracteristicas, tem sido propo~ 
to o momento dipolar reduzido (80), a constante de Vetere (6~ 
e o fator polar de Stiel (74). Este ultimo parece ser promis-
sor para aplicação em correlações de equilibrio liquido-vapor, 
quando se consideram os bons resultados obtidos na represent~ 
ção de dados P-V-T (28,29,74), atraves de equaçoes independe~ 
tes para a predição da pressao de vapor e dos volumes das fa 
ses liquida e vapor 
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CAPITULO 3 
A nova correlação P-V-T 
3.1 - Equação P-V-T de Soave 
A modificação da eqüação P-V-T de Redlich-Kwong pr~ 
posta por Soave (70) para cãlculo de propriedades termodinâml 
cas de sistemas mono e multicomponentes em equilTbrio lTqui-
do-vapor e dada por : 
p = RT a(T) ( 3 . 1 ) 
v-b v(v+b) 
onde o parâmetro a(T) ê considerado como sendo função da tem-
peratura, enquanto que b ê mantido constante. 
Estes parâmetros, caracterTsticos de cada substân 
cia, podem ser relacionados ã temperatura e pressão crTticas, 
utilizando as condições de estabilidade termodinâmica no po~ 
to crTti co, dadas pelas equaçoes : 
[: :] T 
= o ( 3 . 2 ) 
c 
[~] = o 
d v J 
( 3. 3) 
c 
Das equaçoes (3.2) e (3.3) e pela equaçao (3. 1) se 
gue então que : 
13 
a.(T .) =a . = 0,42747 
1 c 1 c t ( 3. 4) p . 
Cl 
RT . 
bci = 0,08664 Cl 
p . 
( 3 . 5 ) 
Cl 
Fora do ponto crTtico, Soave propoe que o parâme-
tro ai(T) seja definido por: 
a.(T) =a .a.(T .,w.) 
1 Cl 1 r1 1 
( 3 . 6 ) 
onde a. (T . ,w.) e um coeficiente adimensional, função da tem-, r 1 1 
peratura reduzida e do fator acêntrico. 
Soave estendeu a aplicabilidade de sua relação 
P-V-T a sistemas multicomponentes, utilizando regras bastante 
simples que relacionam os parâmetros a (T,x.) e b (x.) da mis m 1 m 1 -
tura com os parâmetros dos componentes puros a.(T) e b., como 
1 1 
mostram as equações (3.7) e (3.8): 
a = 2: 2: X. X. a .. m 1 J 1 J 
( 3 . 7 ) 
j 
b = 2: x.b. m 1 1 
( 3. 8) 
i 
Na equaçao (3.7), para i=j, tem-se que aii=ai.Qua!!_ 
do itj, o coeficiente cruzado a .. e calculado pela expressao 
1 J 
da media geométrica de a. e a., 
1 J 
multiplicada por um fator de 
-correçao "(1-K .. )" ou seja : 
1 J 
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a .. = (a .. a.) l/ 2 (1-K .. ) 
1J 1 J lJ ( 3. 9) 
O fator K .. ê considerado como constante, podendo, 
1 J 
em princlpio, ser determinado a partir de um Gnico dado exp~ 
rimental de equillbrio llquido vapor da mistura biniria i-j. 
Em geral, K .. ê obtido utilizando-se virias pontos experimen-
1 J 
tais, quando disponiveis, para garantir um melhor desempenho 
da correlação. 
3.2 - A correlação proposta 
3 . 2 . l - F o rm a g e r a l 
Na equaçao (3. 1) proposta por Soave, o parâmetro b 
ê tomado como constante para cada substância. No entanto, a 
literatura (14,18,67,73) indica que tambêm este parâmetro de 
ve ser considerado como função da temperatura, tanto para sub~ 
tâncias apolares como polares, afim de garantir a boa repr~ 
sentação dos dados experimentais em amplas faixas de tempera-
tura e pressão. Assim, propõe-se que : 
p = RT a ( T) (3.10) 
v-b(T) v(v+b(T)) 
Seguindo o mesmo procedimento proposto por Silva 
Jr. (67), a nova correlação adota a forma da equação de Soa-
ve, com os parâmetros a. (T) e b. (T) dependentes da temperatu-
1 1 




.(T) =a .. a.(T) c 1 1 (3.11) 
b.(T) = b .. S.(T) 
1 c 1 1 (3.12) 
sendo a . e b . dados pelas equaçoes (3 4) e (3 5) c 1 c 1 • • • 
A equaçao proposta (3. 10) pode ser reescrita em 
termos do fator de compressibilidade, z, onde e evidenciado o 








B 1 = 
RT 
(3.15) 
Para esta forma de equaçao, existe um metodo de re 
solução algébrico direto, dado na referência (55), sendo que 
a maior das três ralzes reais e tomada como o fator de com-
pressibilidade do vapor, enquanto que a menor raiz se identi 
fica com a compressibilidade do llquido. 
3.2.2 - Determinação dos coeficientes a. e s. para substâncias 
1 1 
puras e sua generalização 
3.2.2. 1 - Cãlculo dos coeficientes ai e S; no ponto crltico 
A equaçao proposta por Soave (70), quando aplicada 
16 
no ponto critico, apresenta um valor constante do fator de 
compressibilidade para todas as substâncias. Deste modo, para 
permitir a predição da compressibilidade critica, as condi 
ções de estabilidade termodinâmica necessariamente terão de 
serem relaxadas no cãlculo de a . e S . , procedimento este jã c 1 . c 1 . 
utilizado no desenvolvimento de outras correlações (20,51,67) 
com excelentes resultados. 
Para a determinação dos valores de a . e B . sao 
C1 C1 
necessarias duas relações envolvendo estas variaveis. Uma des 
tas relações é a própria equação proposta, na forma Z, aplic~ 
da no ponto critico, enquanto que a outra e dada pela condi-
ção da existência neste ponto, de três raizes reais e iguais 
da relação P-V-T, condição esta que pode ser expressa algebrl 
camente, pela seguinte equação (55) 
Resolvendo-se pelo método de Newton-Raphson (55) o 
sistema de equações dado por (3.13) e (3.16), foram calcula-
dos os valores de a. e B de 33 substâncias puras apolares 
c 1 c i 
e polares, apresentados nas Tabelas I e II. Os dados experl 
mentais deZ do A.P.I (3) são preferencialmente 
c 
utilizados 
neste trabalho consistentemente com a escolha de Silva Jr. 
(67). Na falta de dados de Zc na referência (3), utilizam-se 
os de Reid, Prausnitz e Sherwood (62). 
Afim de garantir uma melhor aplicabilidade da cor-
relação, e desejavel o emprego do maior numero possivel de 
substâncias de interesse industrial, na determinação de seus 
TABELA I 
" COEFICIEhTH; ac E Se PARA SUBSTANCIAS APDLARES 
======================~~==========================~============ 
SUBSTÂNCIA zc w a _C s c 
==~============================================================ 
1 • ARGÔNIO 
2. HIDRDGENIO 
4 • tH T R [! G E N I O 
5 • E'"ANO 
/ 
6 • MONOXIDO DE CARBONO 
' / 
7 • GAS SULFIDRICO 
e . • PROPANO 
~· • ISDBUTAND 







15. DIOXIDC DE CARBONO 
/ 
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r,/ 





























f 2957 2,98t6 f.97f7 
0.3136 0,9860 0.9778 
~.3506 0,9861 0 9/~~ 




COEFICIENTES ac E Se PMtA SUBSTÂNCIAS PDLflFtH; 
=~=~======c=================~=========================================== 
CLIBc-1'::".-.-lA 
'-1 • \-: fii\!L· I zc X a c 
=~==:=:~=========================================:~===================== 
1 . E:ULFETD DE CARBüt-~ILA 0,2723 0, 09S'0 -0,00230 ~: '9287 0' 92,3t, 
, , 
.-, ACIDO CLDRIDRICO 0,2633 0,1200 0 '0[1003 0, S'862 0,~·7~~1 .:.. . 
~ 
'7 A!'iüNIA [l ')L.'! i. 0~2500 ~' ~1640 0,S'76.4 0' 9618 .;,:.z ':r"-·- J 
~ ACETONA 0, 2<i05 [1, 3090 0,01300 0~9754- 0,96[1[1 
' = ACUA G, "":z"170 [::r 342,0 0,t3140 0 :• S'716 0~9535 ~· . ;;,_;' ~'-1'--l\_l 
/ 
.i TRIDXIDD DE EtlXOFRE 0,2555 0,4100 -0,2i7i0 0,9B29 0, S'726 1..' 
./ METANDL 0,222g 0,5590 0,022.00 0,9647 0,9416 
,, N-PRDPANDL 0,2547 0,6240 -0, 04i e. ti 0,982~~ 0:0 972[1 L) . 
s· E-:-?JNDL 0 :r 242~5 0, é<35t 0,00124 0,97% 0,%7i 
1 9 
parâmetros. No entanto o reduzido numero de substâncias pol~ 
res empregado., reflete a falta de dados experimentais confiáveis. 
Nas Figuras 1 e 2 são apresentados os valores de 
aci e Bci em função do fator acêntrico de compostos apelares. 
Pode-se verificar através destas figuras, que exi~ 
te uma relação entre os coe fi cientes aci, Bci e o fator acên-
trico. No entanto, para substâncias polares, tal relação ine 
xiste, sendo necessãria a introdução de um novo parâmetro adi 
cional que ajude a caracterizar estas substâncias. 
Stiel (74), sugere que este novo parâmetro polars~ 
ja definido por : 
x = 1 og P s atl -- + 
P T =0,6 c r 
1 ,70w + 1,552 (3.17) 
que pode ser facilmente calculado a partir de valores de fa-
tor acêntri co e de dados de pressão de vapor tabelados ou atra 
ves de equaçoes de predição. 
Na determinação do parâmetro x. a pressão de vapor 
e calculada através da equação de Antoine, com seus coeficien 
tes obtidos da referência (62). Os valores das constantes cri 
ticas, bem como do fator acêntrico mais uma vez são aqueles 
adotados pelo A.P.I. (3). Somente quando estes dados não esti 
verem disponiveis nesta referência, adotam-se como anterior-
mente, os da referência (62). 
As equações generalizadas para o cãlculo dos coe 
ficientes a . e B ., obtidas pelo método dos minimos quadr~ 
c 1 c 1 
dos são : 
a. . 
Cl 
.s • pontos calculados 
0,995 







0,0 0,1 0,2 O,J 0,4 0,5 0,6 0,7 w· I 
Figura 
Rela~ão entre a . 
Cl. 










• pontos calculados 
curva ajustada 
0,95 0,.3 0,0 O,/ 0,2 0,4 0,5 0,6 
Figura 2 




a• (ui . ) = c . 1 
ali (X. ) = c 1 
s· ( w. ) = c 1 
811 (X. ) = c 1 
22 
- para substâncias apolares 
a .(w.) = 0,99580- 0,019866w. c 1 1 1 0,030812w? (3.18) 1 
Sc;(w;) = 0,99349 - 0,030072w; - 0,055012w~ (3. 19) 
- para substâncias polares 
a .(w.,x.) = a•(w.) +a 11 (x.) (3.20) 
C1 1 1 C 1 C 1 
0,99340 0,045324w. 2 0,21789w~ (3.21) - 0,10222w. + 
1 1 1 
-4 
o, 1514 4x. 2 3 3,5233.10 - 1 , 54 82 X. 4,8819x. (3.22) 
1 1 1 
S .(w.,x.) = s· ( w. ) + s !• (X. ) c 1 1 1 c 1 c 1 (3.23) 
0,98907 0,06227w. 2 +0,40656 3 (3.24) - - 0,21625w. w. 
1 1 1 
-4 2 3 (3.25) 6,0230.10 - o,25754x- - 2,6449x.- 8,3590x. 
1 1 1 
Nas Figuras 3 e 4 sao apresentados os v a 1 o r e s c a 1 
culados de a . e 8 . e os preditos (a • +a 11 e 8 1 +8 11 para 
C1 C1 C C C C 
substâncias puras. Pelas Figuras, pode-se verificar a valida 
de da utilização do parâmetro polar X· na generalização de 
1 
a . e 8 . , em razao dos bons resultados obtidos. 
C1 C1 
As Tabelas III e IV mostram o desempenho da pred~ 
çao do fator de compressibilidade cr1tico através destas cor-
relações. Foram testadas 45 substâncias apolares e 11 pola-











ex c i = o: é • o: é' 
• Metano/ 
0,97 0,98 0,99 
Figura 3 
Validade da generalização de o: . C1 
24 
0,99 









0,94 0,95 0,96 0,97 0,98 
Figuro 4 








" SL!8STANCIA w ZC(EXP.) ZC(CAL.) ERRO(%) 
====================================================================== 
.... 
i . ARGONIO -0,0040 0,2921 0,2937 0,55 
..... 
2 . iiiDROGENIO 0,0NJ0 0,3036 0,2934 -3~36 
,:; f:ET l-iN[! 0,01i5 0 ç-10 o') ,..:..UL.l..:.. 0,2926 1 "'"1 '.J ... , 
..... 
4 . NITROGENIO [1' 0450 0,2913 0,2900 --0,45 
5 ETILENO 0,0850 0' 2/t.6 0,2865 3,58 
6 . ETANO 0,0903 0,2842 0,2861 0,67 
/ 
i i'iDNLIXI DO DE CARBONO .. 0' 093(! 0,2942 0,289? -1 "'7 ,.J..; 
" ~ •J GAS SULFiüRICD 0,1000 0,22.30 ~1,2852 0,78 u . 
9 CICLOPRDPANO 0,1279 0,2837 0,2826 -0,69 
10. PRDPAND 0,1454 0,2803 0' 22.[19 0,21 
11 . PROPILENO 0,147i' 0,2753 0,22.07 i '~·t· 
F' ..... i'lE TI Lf"IERCAP TANO 0' 1550 0,2680 0,2300 4,48 
i 7 . .,. CLORETO DE METI LA 0,1560 0 '27~,g 0,2799 1 ,49 , 
A 
14. CXIDD DE NITRDGENI [! 0,16[10 0,274i 0' 27~·5 1 :t97 
15~ ISDBUTANU 0,175ó 0,2e:23 0~2?:?~· -1 :* 2~4 
., .L fiCETILEND 0,13-ti 0,2lJ.3 0;w2??l ·-I -i ( .il..'~~: ~,l.~ 
li' . 1-BUTErW 0, 12.?<; 0.,2/64 0,2762. 0,14 
12·. ~~ULFETD Dl !'1CilLA rL i 9E10 :..~ --)i,C'i 0' 2/t.!:t / -. .-.. t:.l, ,;..u~..l~· 't, .it:! 
l C: ET l LtlERC:AP TM~[I ~;, l 1/0(1 f:t,2742 E;, 2/"t~~; 0 ,2..4 I . 
/ " r, r.~ L t:.~ er ETER. r'iET lLICD 0.i92D [1, 22.?4 0:r27é:3 -!,36 
2i N-BUTAND [; 1 t';lri'Í 0,2?3~: fi"l27'6:~ ~1' Cü '-' :z-" 1 .a...U ,. i 
A 
,;;,,;::.. F[!~;F DCiENl U 0 '20412! 0 '2g~,tj 1:.,2751 -3.,47 
01 BENZENO 0,21€:!0 0,2712, 0' 27 4~~ l , i2· ..:. v. 
( CDtiT .. ) 
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TABELA III (CONT.) 
/ 
COMPARAÇÃO DOS FATORES DE COMPRE~SIBILIDADE CRITICDS 
"' SUBSTANCIAS APDLARES 
=========~=============~==========·=======~========-==================== ... 
SUBSTANCIA ZCCEXP.) ZC(CAL.) ERRO(/.) 
====================================================================== 
ri/ CI CLOHEXM'U 0 .2144 0,2726 0, 2?41 0,55 ..:.."t . 
r, c DIÓXIDO DE CARB D!W 0,2310 0,2756 0 ~}"i 'j i -1 16 ,::_~!. ) ... _;,;_'t , 
, 
2t· METI L ETIL ETER 0 ,2360 0, 2670 0,2719 1 o,. ,u"'t 
/ 
··;.-; DI OXIDO DE ENXOFRE 0 ,2460 0,2697 0,2709 0,44 ,;....' . 
,.)(; N--PEt·~1 AN~l 0 ,2510 0 ,2623 0,2704 3,09 i.. V . 
2S' . FOPJII A TO DE hET1Lt~ 0 ,2~~2D 0' 2~~50 0,2703 6, [10 
?;fi. El t.:R ETILICLt 0,2310 0, 2625 0, 26?4 1 , B!' 
3i FORniATD DE E TI LA 0 ,22:30 0,2566 r ,2872 I i3 . 't, 
32. N- HEXAND 0 ,2957 0 ,2642 0, 2655' 0' t.4 
,-. DIETILA!'íiNA [1,2990 0, 2703 0,2656 -1 '74 ""1~: . 
-:{I SULFETO DE ETILA 0 ,3000 0,27H. 0,2655 _'j l'i .... "t . .:...,t.Ji-
-r c 
~lo.~. 0-XILENO 1?,3136 fi' 2t~29 0 :-2641 0,46 
3{:. FDRMIATD DE PRDPlLA ?, 315f·1 0 ,.._.~.)i. 0.264t '1 ,09 ;t ._~J 1-1 ;_1 .:.. 
-;-; N-HEP T AND 0,3506 0, 2632 0 ,26[14 - i ,0ó \o.' .I . 
·;,j PRDP I C:t~r'"·::C DE fiiETILA 0 7Cr)0 0' 253~: 0 ,2602 < irJ ~ • .:- \J . :r ·\~{,i_,i:) l ' =i-
3~' AC:EThTD DE ETILh r: 3630 0 ~~ 2520 e ::25S'2 r, :% . [. ' .:: , 
---
~ [~ EUTlRf:lTD DE (;[ f' TI .... 0, 332E! 0,2564 0,2573 [i. 35 . ilLH 
J. t<-DC'T t~if~D r:. 3~'72. 0 252.6 [~ 
:-,t:"i:""/ -i i2 . (- ' ' .L J.) '-' / --
..:~ :! rj--NDNAND 0 .4437 [! ,2535 0,2512 -0, 9i 
43 N- [;ECANO f:i ,49[i2 0 ,246i 0 24t:6 l;"t S=V: . ' '-"" ..... '-" 
4='; r! -UNDEC:f:ND =·::r, 0"124<j 0,2423 -[:;, 7€! . - --~ .:· "7 ~; 
•· N- D =:)[ C:Af·~ C ~ ~!~:22 [ .. 236é 0 '23~'6 
; "127 ·~ --~ . ' r..• .. l 









SUBSTANCIA X ZC(EXP.) ZCICAL.) ERROIZ) 
=======================~==================================~===================== 
1 . SULFETO DE CARBONILA 0,0090 -0,00230 0,2723 0,2701 -0,81 
" , 
2 • ACIDO CLDklDHICD fJ,l200 0,00003 0,2633 0,2660 1,03 
A 
3 • Ar!ONlA 0,2500 0,01t.4~ 0,2424 0,2427 0,12 
't • ACETONfi 0,30~'0 0,EH300 -0,91 
, 
:5 • AGUA 0,03140 0,2338 
/ 
6 • TRIOXIDO DE ENXOFRE 0,4100 -0,21710 0,2555 0,2555 0,00 
7 • METANDL 0. 55'7'0 0, 02800 0,2290 
e . • N-BUTANDL 0,5900 -0,07000 0,2505 -3,02 
~· • N-PROPANOL 0,6240 -0,04180 0,254~' 0,08 
i 0. ET MiL! L 0,6350 0.00124 -0,20 
11. l SLlP RüP MWL 0,6630 -0.043lL 0,265<";1 
/ 
ERRO hEDIO 1,08 
28 
1,73 e 1,68%. Convem ressaltar, que nem todas estas substân 
cias foram utilizadas no desenvolvimento das correlações. 
3.2.2.2 - Cãlculo dos coeficientes a. e s. na região de equ_i 
1 1 
librio líquido-vapor. 
Na determinação dos coeficientes a. e s. em função 
1 1 
da temperatura, diversas propriedades termodinâmicas, tais c~ 
mo pressão de vapor, volumes do liquido e do vapor saturados 
e o c r i te r i o de i g u a 1 d a de de f u g a c i da de s p o de m s e r u t i 1 i z a d a s. 
Devido a esta flexibilidade de escolha, coeficientes distin-
tos de a. e s. são encontrados, resultando em diferentes va 
1 1 
lores calculados para uma determinada propriedade termodinâml 
ca. Vãrios trabalhos, com as mais diversas combinações, tem 
sido publicados (20,67,70,73). 
Seguindo ainda o mesmo procedimento proposto por 
Silva Jr. (67), neste trabalho foram utilizados dados de pre~ 
são de vapor e de volume molar do liquido satur.ado, alem do 
criterio de igualdade de fugacidades, de 23 substâncias apo-
lares e 9 polares as quais estão listadas nas Tabelas V e VI 
respectivamente. 
Para uma substância pura, ao longo da curva de sa 
turação, a igualdade de fugacidades em ambas as fases deve ser 
observada. Assim : 
f.v = f.L 
1 1 
(3.26) 
O coeficiente de fugacidade de uma substância pura 
29 
TABELA V 
~ -SUBSTANCIAS APOLARES UTILIZADAS NA DETERMINAÇAO DA 
DEPENDÊNCIA DE a E 8 COM A TEMPERATURA 
======================================================================== 
SUBSTÂNCIA Tcon PC<ATI'D 
======================================================================== 
,. 
1 . ARGONIO 150,71 48,01 -0,0040 
'l METANO 190,58 45,44 0,0115 ... . 
,.. 
3 . NITROGENIO 126,26 33,55 0,0450 
4 . ETILENO 2g2,36 49,66 0,0856 
C" 
-· . ETANO 305,42 43,16 0,0908 , 
6 . MONDXIDO DE CARBONO 132,93 34,53 0,0930 
, , 
7 . GAS SULFIDRICO 373,54 88 '8;1 0' 1000 
8 . CICLOPROPANO 397,81 54,23 0' 1279 
9 . PROPANO 369,82 41,94 0,1454 
10. PRDPILEND 364,76 45,52 0,1477 
11. ISOBUTANO 408,14 36,00 0,1756 
1') 
~. ACETILENO 308,32 60,59 0,12.41 
13. BENZENO 562,16 48,34 0,2100 
14. CICLDHEXAND 553,54 40:-22 0,2144 
15. PRDPIND 402,39 55,54 0,2180 
I 
16. DI OXIDO DE CARBOND 304,21 72,85 0,2310 
I 
17. DI OXIDO DE ENXOFRE 430,65 77,91 0,2460 
18. N-PENTAND 469,65 33,25 0,2510 
19. N-HEXANO 507,43 29,73 0,2957 
20. ISDDCTAND 543,96 25,34 0,3033 
21. N-HEPTAND 540,26 27,00 0,3506 
r-:.~ .. N-NDNAND 5~'4' 64 ')::> Z::Q 0,4437 .:.....:... -.._, .... , 




SUBSTANCIAS POLARES UTILIZADAS NA DETERMINAÇAD DA 
""' DEPENDENCIA DE a E 8 COM A TEMPERATURA 
====================================================================== 
.... 
SUBSTANCIA rcun PCCATI'l> X 
====================================================================== 
1 . SULFETO DE CARBDNILA 374,98 58,00 0,0990 -0,00230 
, , ,.., ACIDD CLORIDRICO 324,54 81,52 0,1200 0,00003 .. . 
.... 
3 . AI'JONIA 405,54 i 11 '32 0,2500 0,01640 
l ACETONA 509,65 46,41 0,3090 0,01300 't . 
, 
5 . AGUA 647,37 218:-29 0,3480 0,03140 
, 
6 . TRIOXIDO DE ENXOFRE 490,S'8 81,00 0,4100 -0,21710 
7 . i'iETANOL 512,58 79,89 0,5590 0,02800 
8 . N-PRDPANDL 536,71 51,02 0,6240 -0,04180 
9 . ETANOL 516,26 62,96 0,6350 0,00124 
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1n ~ = v (Z-1)--:; + (Z-1)- 1 nZ (3.27) 
Aplicando a equaçao (3. 13) em (3.27), obtem-se 
1n [ ; ) = Z-1 - 1n(Z-B) - : 1n [z;B] (3.28) 
sendo que os valores de A e B sao os mesmos para ambas as fa 
ses. 
Da equaçao (3.26), vem que 
ln f.v- ln f.L =o (3.29) 
1 1 
Substituindo (3.28) para cada uma das fases, na 
equaçao acima, tem-se 
A 1 n 
B 
onde zV e zl sao respectivamente, os fatores de compressibili 
dade do vapor e do 11quido, raizes da equação (3.13), para uma 
determinada temperatura e pressao. 
A partir dos dados de temperatura, pressao e volu-. 
me molar do 11quido saturado, pode-se calcular o fator de com 
pressibilidade zl , o qual aplicado na equação proposta na exp 




+ zl (A-B-8 2) - AB = O exp (3.31) 
32 
Afim de se determinar os valores de A e B e a par-
tir destes, os coeficientes a. e s. para cada temperatura,ut_i 
1 1 
liza-se o algorítimo apresentado na Figura 5, na forma de um 
diagrama de blocos. A metodologia para a resolução do siste-
ma de equações dado por (3.30) e {3.31), utiliza o método de 
senvolvido por Powell (40), sendo os resultados mostrados nas 
Figuras 6 e 7 para substâncias apolares, e 8 e 9 para as pol~ 
res, onde a. 112 e s. 112 são apresentados nos grãficos em fun 
1 1 
ç ão de T . 1 I 2 . 
r1 
Verifica-se através destas figuras que existe uma 
tendência bem caracter1stica da variação de · 112 e s. 112 com a i 1 
T ri 112 tanto para substâncias apolares como polares. Pode-se 
notar também que hã duas regiões distintas em todas as curvas 
obtidas, que exigem um equacionamento matemãtico independente, 
para a representação da relação dos coeficientes ~i e Si com 
a temperatura. Assim, as equações propostas são as seguintes: 
- para T ri < 0,99 
112 
c, + c2 T 
112 (3.32) a. = ri 1 
s. 112 = dl + d2 T ~12 + d3 T (3.33) 1 rl ri 
- para T ri > 0,99 
expl e 1 
( T ~I 2 
-, 
(3.34) a. = a c i - 1 )j 1 L rl 
[ 112 ,o (3.35) s. = 8ci exp e 2 (T ri -1 
G 
lei~ura de T, Psa~, V~a~ 
valores iniciais de A e B 
A : Ac e B Bc 
resolução da equação cúbica 
L 2 z exp 
método de Powell 




Diar.rama de blocos para o cálculo dos parâmetros A e B 
33 
A A + âA 











• pontos calculados 
curva ajustada 
112 
0,8 0,85 0,90 0,95 /,0 Tri 
Figura 6 
- . 112 112 - • 
































o pontos calculados 
curva ajustada 
112 
0,80 0,85 0,90 0,95 1,00 Tri 
Figura 8 
112 112 













• pontos colcutados 







Dependência de B ; com T,; de substâncias polares 
38 
Para a determinação dos coeficientes das equaçoes 
(3.32) a (3.35) utiliza-se o método dos mínimos quadrados, o~ 
de os erros relativos médios para este ajuste foram da ordem 
de 0,5%. 
Pelas Figuras 6 e 8, pode-se notar que a dependên-
cia l/2 T l/2 de a. com . e similar para as duas classes de subs 
1 r1 
tâncias. No entanto, verifica-se para substâncias apelares, a 
existência de uma relação entre o coeficiente linear das re-
tas obtidas com o fator acêntrico. Este comportamento caract~ 
ristico não e observado para as polares, alem de existir um 
maior espalhamento das curvas obtidas para esta classe de 
substâncias. 
Analisando a dependência de S~/ 2 com T ~1 2 , obse_r 
1 r1 
va-se pela Figura 7, a existência de um comportamento unifor 
me para as substâncias apelares, uma vez que, todas as curvas 
obtidas tem concavidade negativa e são descrescentes ate apr~ 
ximidade 0,96 de T~/ 2 . De acordo com a Figura 9, para as 
substâncias polares, esta uniformidade de comportamento nao e 
observada, pois além de haver mudanças de concavidade nas 
curvas obtidas, algumas destas curvas são crescentes. 
Assim,fica claro a necessidade de separação dos me 
todos de generalização para as duas clas6es de substâncias 
do mesmo modo como foi feito para os coeficientes aci e Sei 
Para a generalização dos coeficientes das equações (3.32) a 
{3.35) com o fator acêntrico e com o parâmetro polar x, foi 
novamente empregado o método dos mínimos quadrados. 
As equações generalizadas dos coeficientes a. 
1 
e 
B· em função da temperatura reduzida, fator acêntrico 
1 
parâmetro x são apresentadas nas Tabelas VII e VIII. 
3.3 - Extensão para misturas 
39 
e do 
A extensão da correlação P-V-T proposta para sist! 
mas multicomponentes e obtida atraves de equações empiricas 
que relacionam os parâmetros a (T,x.) e b (T,x.) da mistura m 1 m 1 
com os parâmetros a.(T) e b.(T) dos componentes puros. 
1 1 
Vãrios autores (31,57,67,71,82) tem sugerido nume-
rosas regras para a determinação dos parâmetros am e bm da 
mistura, mas sempre enfatizando a necessidade da utilização 
de fatores de correção no cãlculo dos coeficientes cruzados , 
para garantir um melhor desempenho das correlações propostas. 
Soave, em seu trabalho mais recente (71), utilizou 
as seguintes regras de mistura : 
a = L: L: X. X. a .. m i j 1 J 1 J 
(3.36) 
b = L: L: X. X. b .. m 1 J 1 J (3.37) 
i j 
com excelentes resultados, tanto para substâncias apelares co 
mo polares. 
Nas equaçoes acima, para i=j, tem-se que a .. = a. e 1 1 1 
b .. = b .. Para i :f j, os coeficientes cruzados a .. e b.. sao 
11 1 1J 1J 
dados por 
a .. = (1 -C .. ) 
1J 1J 
a. + a. 




~ CORRELAÇAO PROPOSTA 
IQUAÇOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS APOLARES 
0,5 
(T r,w) = c, (w)[l + c2 ( w) Tr0,5] Tr < 0,99 a. 1 -
a;(Tr,w) = a c i (w) exp[e 1 (w) (Tro,5_,8 Tr > 0,99 
s.o,5 (T r'w) = dl ( w) + d2 ( w) T 0,5 + d 3 (w) T T < 0,94 1 r r r -
8;0,5 (Tr,w) = s. 0 • 5 (0,94,w) 
1 
c, ( w) = 1 ,5545 + 1 ' 1 7 85 w - 0,78789 2 w 
c2 ( w) = 0,37178 - 0,48040 w + 0,41016 w 
a .(w) 0,99580 - 0,019866 w - 0,030812 = 
C1 
el ( w) = 7,4800 + 10,230 w 
dl ( w) = 0,60859 - 0,88368 w 
d2 ( w) = 1,0463 + 1 ,3310 w 
0,94 <T < r - 0,99 





T AB ElA V I I ( c o n t . ) 
~ CORRELAÇAO PROPOSTA 
EQUAÇOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS APOLRES 
d3 (w) = - 0,69732 - 0,55806 w 
Bci (w) = 0,99349 - 0,030072 w - 0,055012 2 w 
e 2 (w) = 13,850 + 22,940 w 
42 
TABELA Vl Il 
~ CORRELAÇAO PROPOSTA 
EQUAÇOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES 
Bl.o,s (Tr,w,x) = B 
0 ' 5 (O 97 w x) i , , 
c1 (w,x) = c11 (w) + c 12 (x) 
c 11 (w) = 1,3500 + 2,3748 w- 7,4170 w
2 
T < O, 99 r -
T > 0,99 r-
T < 0,97 
r -
0,97 < T < 0,99 r -
Tr > 0,99 
9,3682 w3 
c12 (w) = 0,10427 - 2,3036 x - 15,236 x
2 - 40,316 x3 
c 21 (w) = - 0,36327 - 2,6625 w + 7,7546 w
2 - 9,3928 w3 
c22 (x) = - 7,6989. 10-
3 + 2,0949 x + 9,2689 x 2 + 14,953 x3 
(cont.) 
TABELA VIII (cont.) 
A CORRELAÇAO PROPOSTA 
EQUAÇOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES 
a . (w,x) = a' (w) + ac11 (x) 
Cl C 
a' (w) = 0,99340- 0,045324 w- 0,10222 w2 c 0,21789 w
3 
-4 2 3 
a 11 (x) = 3,5233. 10 - 0,15144 X- 1,5482 X - 4,8819 X c 
e 1 (w,x) = e 11 (w) + e 12 (x) + e 13 (w x) 
e 11 (w) = 77,723 - 572,78 w + 1734,9 w
2 - 1542,4 w3 
e 12 (x) = 1,1400 + 76,834 x - 2374,2 x
2 - 43834,0 x3 
e 13 (w x) = - 0,068668- 3,6986 w x - 267,86 (w x)
2 
d1 (w,x)= dl 1 ( w) + d12 (x) 
dll ( w) - 0,21786 + 14,427 
2 48,991 3 = w - 51,048 w + w 
d12 (x) - 0,092408 + 8,2114 X+ 250,98 
2 1097,5 3 = X + X 
d
21 
(w)=- 2,6757- 32,595 w + 110,89 w2 - 103,62 w3 
43 
44 
TABELA VIII (cont.) 
~ CORRELAÇ~O PROPOSTA 
EQUAÇOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES 
d22 (x) 0,22034 - 19,783 X - 5 85, 21 
2 - 2546,5 3 = X X 
d3 (w,x)= d31 (w) + d32 (x) 
d31 (w) - 1 ,5148 + 18,152 w - 60,672 
2 
+ 55,830 3 = w w 
d32 (x) 0,1247 + 11 , 1 85 X + 328,65 
2 1428,1 3 = X + X 
!3 c i (w,x) = s· ( w) + B .. (x) 
s· {w) 0,98907 - 0,062277 0,21625 2 - 0,40656 3 = w - w w 
!311 (x) -4 - 0,25754 X - 2,6449 2 - 8,3590 3 = 6,0230. lO X X 
e 2 {w,x) = e 21 (w) + e 22 (x) 
e 21 (w) = 124,68 - 943,80 w + 2882,3 w
2 - 2559,9 w3 
e 22 (x) = 1,1763 + 79,061 x - 2447,6 x
2 - 45066,0 x3 
b .. = (1 - D .. ) 
1J lJ 





onde C .. e D .. sao fatores de correçao que tentam caracteri-
1 J 1 J 
zar as interações binãrias dos componentes i-j da mistura 
devendo serem determinados a partir de dados experimentais de 
equilibrio liquido-vapor. 
Na determinação dos parâmetros am e bm da mistura, 
serao adotadas as mesmas equações utilizadas por Soave, dadas 
por (3.36) e (3.37), uma vez que apresentaram excelentes re 
sultados para substâncias apelares como polares. Entretanto , 
para o cãlculo dos coeficientes cruzados, apõs testes feitos 
com vãrias relações empiricas para o sistema etanol-ãgua, ve 
rificou-se que estes coeficientes cruzados são melhor repre-
sentados por: 
1/2 (1-Ka .. ) a .. = (a .. a.) 
1J 1 J 1 J 
( 3. 40) 
b .. 1 (b.l/3 + b.l/3) ( 1- Kb .. ) = -
1 J s 1 J 1 J 
(3.41) 
sendo Ka .. e Kb .. determinados através de dados experimentais 
1 J 1 J 
de equilibrio liquido-vapor. Estes coeficientes serao conside 
rados como função apenas da temperatura do sistema, 









O metodo pa~a a determinação dos coeficientes Ka .. 
lJ 
e Kb .. serã descrito no Capitulo 4 .. 
1 J 
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CAPTT UL O 4 
Aplicações da correlação proposta 
4.1 - Câlculo de propriedades P-V-T de substincias puras no 
equilíbrio 11quido-vapor 
Para uma substincta pura em equil1brio líquido-va-
por, a uma dada temperatura, existe um unico valor de pressão 
que satisfaz a condição de igualdade de fugacidades em ambas 
as fases (56): 
f.v = f.L 
1 1 
(3.26) 
Pela Regra das Fases, uma vez fixada a temperatura, 
os valores do volume líquido e vapor tambem estarão determin~ 
dos, como as demais propriedades termodinimicas. Assim, resol 
vendo simultaneamente o sistema formado pelas equações (3.30) 
e (3. 13), para uma dada temperatura, obtem-se os valores de 
pressão de saturação, volumes do vapor e do 11quido, corres-
pendendo, na equação (3. 13), ã maior raiz, o fator de compre~ 
sibilidade do vapor e a menor, o fator de compressibilidade 
do 11quido. A Figura 10 apresenta o diagrama de blocos para o 
cilculo destas propriedades. 
A primeira estimativa da pressão de vapor no diagr~ 
ma de blocos e feita atraves da equação de Frost-Kalkwarf-
-Thodos (62), sendo que, para tanto, necessârios somente da-
dos de pressão e temperatura cr1ticas, bem como a temperatura 
normal de ebulição. 
leitura de Te' Pc' ~e X 
leitura da temperõtura 
primeira estimativa de P 
cálculo de A e B 
_eq.(3.14 e 3.15) 
cálculo de ZV e zL 
eq. ( 3 .13) 
cálculo da diferença de 
fugacidades- eq.(3.30) 
na o 
impressão de T, P, zV e zL 
Figura 10 
Cálculo de propriedades P-V-T de substâncias puras 
48 
cálculo do novo 
- valor de P 
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A partir deste valor estimado da pressao de vapor, 
sao calculados zl e zV e as fugacidades em ambas as fases. Uti 
lizando a técnica de Newton-Raphson (55), um novovalor de pre~ 
sao e calculado, ate que se verifique o critério de convergê~ 
cia requerido, isto e, a igualdade de fugacidades. 
Os resultados calculados da pressão de vapor, volu-
mes do liquido e vapor de substâncias apolares e polares sao 
apresentados nas Tabelas IX e X respectivamente, onde são fei 
tas comparações com outros métodos de predição. Nestes cãlcu-
los, são testadas 48 substâncias, num total de 1317 pontos e~ 
perimentais, obtendo-se erros relativos mêdios de 2,09, 3,62 
e 11,62% de pressão de vapor, compressibilidade do liquido e 
compressibilidade do vapor respectivamente. Os maiores des-
vias entre os valores calculados e experimentais são observa-
dos na região crítica, para temperaturas reduzidas superiores 
a 0,90. 
Pode-se observar pelas Tabelas IX e X que a correl~ 
çao proposta apresenta, de uma maneira geral, melhor desempe-
nho que a equação de Soave (70) para cãlcul o de propriedades de 
substâncias puras. A correlação ê nitidamente superior no 
cãlculo do volume liquido saturado, sobretudo para substân-
cias polares, onde o erro mêdio ê de 3,91% enquanto que para 
a equação de Soave e de 31,45%. Jã para o cãlculo do volume 
do vapor saturado, a de Soave ê a melhor, embora por margem 
muito menor, apresentando um erro medio de 8,81%, ao invês de 
16,53% da correlação proposta. Este mesmo comportamento ê ob-
servado para as substâncias apolares. Isto se deve ao fato de 
que os parâmetros da equação proposta foram determinados so-
T 1\. B E L 1\. IX 
P!O'IUEilli!ES IE SUBSTkJCIAS 1\PClLMES 
ERro ~IO Dl PRESSkl IE 
Vl\POR CA!.CI.lUIDI\. ( \) 
SUBST~CII\. Fl\.IXA IE T N9IE r 
(~f.) PCNIUS THEK· F'-K-T 901\.VE PKroSI'l\. 
STIEL 
• Etileoo ( 1 0) o 60!- 1 00 22 o 67 o 82 1 38 1139 
~- ·Etano ( 1 7) o, 56 - -1,00 16 0,37 0,26 1,53 1, 75 
3 • CiclO!)roparo ( 41) o 74 - 1,00 22 0,85 0,60 0,62 1,52 
4 . Propileoo (6 6) O, 76 - 1,00 16 0,28 0,51 1,22 1,12 
5 • Propano ( 1 7) o 59 - 1 00 18 0,63 0,35 1,28 1 63 
6 . llceti 1eoo (1 n 0,62- 1,00 15 1,73 2,00 1,55 1,18 
7. Benzeno C hJ) 0,55- 1,00 48 o 35 o 31 1,03 2,17 
8 .n-Pentaoo (661 0,56 - 1,00 23 0,63 o 43 1,28 1,69 
~ • n-~xaro (10) 0,56 - 1,00 42 0,27 0,43 1,50 2,49 
10.2-2-4 Trilnetil Pentano(38) o 88 - 1 00 16 o 36 o 17 1 10 l 47 
lu.n-Heptano (81) · 0,56 - 1 00 25 o 28 . o 23 1,50 2 84 
~2.Di6xioo de Enxofre (36) o 75 - 1 00 23 0,57 o 48 1 43 1 58 
13. Hidroqênio (81) o 57 - 1,00 23 0,82 o 66 4,96 5, 78. 
14-~ (.55,81) 0,56 - 1,00 84 0,43 0,23 . 1 os 2,27 
lls. N1 trogên1.o ( 55 ' 81) 0,55- 1,00 68. o, 73 0,36 1,b8 2,15 
ERro H~DIO EM \OUM: • 
L! QUitO Sla'URl\.lX) ( \ l 
Qm- 901\.VE pR)l?(l;rl\. 
Ylii-Wll\ 
1 40 1114 1 87 
2,88 12,88 3,24. 
4,54 18,31 2,82 
1,21 16,95 2,32 
0,92 13,87 2,28 
2,57 18,29 3,22 
1,30 15,38 2,98 
0,45 15,83 1,80 
0,58 19,37 3,63 
3 12 25 03 4,61 
~73 18,67 3,59 
1 36. 19,82 3,13 
8,38 . 6,99 6,60 
0,27 6,45 2,90 
1,44 7,02 3,74 
ERro }toro EM \0-
~-~ SI\TU 
00/\.VE PIO!?CliT/\. 


















TABELA IX- (cont.) 
PR:PRI:Fl)AIES I:E SUBSI'ÂNCIAS J'>.PClLAmS 
ERro ~~oro EM PffiSsl>D tE ERro ~~oro EM muM: • ERro WIO D-1 \0-
V1IPOR CAI.CtlLADA. ( \) i:.!curro 5ro'URAOO !\l WMS~ ~ SUBSI'ÂNCIA fl\IXA rE T r ~[E 
(1\!f.) PCNl'C6 
THEK-
f'-K-'1' SOAVE PR:l'OOI'A 
CUlN-
SOAVE P!OPC6TA SOAVE T!IO'CSTJ STIEL Yl>W\DA 
l6.~Eti'l'lO (81) o 55 - 1 00 27 o 37 o 50 1 27 1.58 2.47 9.34 3.46 2 '34 3.89 
17.Dióxicb de Carl:>ono(55 .811 071-'100 61 11 56 11 11 . o 57 1 64 2 26 17 02 4 03 2 73 10 7S 
18.Mm5xicb de Ca:!:bono(55,81) o 56 - 1 00 35 1 54 1 36 1 24 1 83 2 18 571 3 18 3 70 5 90 
19 .Gás SulftdriCD (66) o 76 - 1 00 13 0,25 o 19 0,68 1 42 2 92 13 25 3 41 5 93 1384 
20.Fosfbgênio (35) o 62 - 1 00 20 1,07 o 93 o 59 1 67 3 63 9 74 4 70 8 31 888 
2l.FoDniato de Etila (35) 0,64 - 1 00 21 o 50 o 85 o 24 1 56 4 01 22 98 4 37 4 20 10 30 
22.Éter Et!liCD ( 35) o 66 - 1 00 19 o 31 OL29 1 29 1 66 0,44 20 47 2 51 5 11 11 45 
23.Butirato de ~Ula (35) o 68 - 1 00 21 o 23 o 31 1 37 1 82 o 37 25 07 3 75 6 27 14 25 
24.1-Etil rrercapta1o (Js l o 59 - 1 00 21 o 64 o .fi6 1 16 2 20 2 55 13 06 1 89 26 n 27 66 I 
1 
25.FoDni.ato de Propila (35) o 66 - 1,00 20 1 28 o 31 o 77 1 54 _217 21 83 3 27 3 96 9 90 
26. Propionato de· ~ila (3 5) o 67 - 1,00 22 0_.20 o 45 o 81 1 79 1 56 24 32 3 72 5 00 12 28 
27.Acetato de Etila (35) o 67 - 1,00 20 o 32 o 39 o 74 2 03 2 54 25 52 4.32 5 '34 12 26 
' 28.Sulfeto de Etila (35) o 65 - 1 00 21 4 51 3 97 3 95 4 10· 2.83 11 27 5.93 20.56 20.54 
29.Dietilamina (35) o 66 - 1 00 19 . 2 14 1 16 o 67 2 07 0.84 I 19.86 2.96 8.41 11.08 
30.Cloreto de 1-t!tila (34) O, 74 - 1,00 2:1 0,54 0.83 L34 1.48 4.86 I 21.21 4.21 4.55 10.42 
(cont.) 
U1 __, 
SUBSTÂNCIA FAIXA tE Tr 
(~f.) 
3l.Foonl.ato de 1-Etila ( 35) !),63 - 1,00 
32.Éter Bedlico (35 l 0,62 - ·1,00 
33.Sulfeto de ~tila ( 35) 0,61 - 1,00 
34 .Et11 rrercaptano 05) 0,62 - 1,00 
~5.Acetato de 1-Etila (35) o ,65 - 1,00 
p6.~t11 Et11 Éter 05 l 0,64 - 1,00 
p7.0xid:> de Ni~o (16) o, 79 - 1,00 
'IOI'AL 
N9 
rABELA IX- (cont.) 
PRJPRIEDAIES [E SlllSTÂNCIPS APOu.RES 
ERro M::OIO EM PRESOO tE 
V1IPOR CAI..C1liNlA ( \) 
[E 
romli 
THEK· F-I< -'I' SOAVE. P!OPCSI'A 
STIEL 
20 0,52 0,90 o ,68 1,67 
19 2 06 2,33 3,96 3,05 
21 1,58 1, 76 2,40 2,00 
21 1,08 0,91 0,82 2,08 
20 0,68 0,41 0,66 1,78 
18 2,35 2, 71 1,53 2,12 
) 
17 0,29 0,49 O, 72 1,24 
960 1,50 1,39 1,42 2,10 
-- . - -
ERro ~IO EM \tlLt.ME 




6,28 23,92 6,54 
0,36 18,67 3,63 
3,89 16,69 3,67 
2,65 14,80 2,51 
2,97 23,36 4,20 
1,46 15,58 2,05 
0,63 18,53 3,29 
2,07 15,35 3,51 
----














POOPRIEilA[ES lE Sl.BSI'f.NCIAS OOIAre.S 
· ERro M::riO EM PRESSi'O r.E 
VAPOR C1IICllUIDA ( \) 
Sl.BSI'f.NCIA F~ r.E Tr m DE 
(~f.) PCNI'OS THEK- P-K-'l' OOAVE I.'FO?OOl'A 
Sl'IEL 
11 .TriÕXido de Enxofre (35) o 65 - 1 00 16 20 59 8 34 3 97 1 48 
12 -~ (55,81) o 55 - 1 00 90 o 66 1 64 3 85 2 09 
3 .Metano1 (69 86) 0,55 - 1,00 73 o, 79 2,94 4,59 2,52 
~ .J.IrÕnia <nl 0,57 ~ 1,00 19 0,49 o 63 1 06 1,28 
~ .co; (50 63) 0,55 - 1,00 27 4 35 4,18 4,41 4,00 
~ .llcicb C1or!drioo (35 l 0,58 - 1,00 16 0,49 1 17 1,77 1,63 
7 .Acetooa (35) 0,65 - 1,00 20 2 00 1 97 2,89 3,59 
8 .Etano1 ( 35) 0,68 -· 1,00 19 1,96 1 73 0,20 0,58 
9 .n-Propano1 (43) 0,56 - 1,00 45 1,.07 4,84 3,19 1,62 
!lo. 1 (1) O, 00 - 1 00 17 1 35 3,86 1,41 2,62 
ll.n-Butaoo1 ( 1 l o, 72 - 1,00 15 0,38 5,44 2,77 2, 72 
TOrAL 357 2,10 3,01 3;31 2,23 
--
~Rro ~IO EM \OUM: 
LI QUI IX> S1a't.lRAOO ( \ ) 
.GlNN- SOAVE proPOOrA 
Y/>W>DA 
3 03 21 82 2 00 
17 41 39,73 3 56 
5 36 41,35 3,71 
14 47 31,47 2,20 
7,42 21,81 5,78 
9,99 22,76 2,52 
12,26 28,61 5,77 
10,71 24,15 1,19 
11;62 21,36 2,13 
11,66 27,80 10,83 
10,84 17,83 7,63 
11,18 31,45 3,91 
~- ~ -
ERro l'tDIO EM \0-
~~~ 
SOAVE PIOPOSTA 
5,46 9 66 
7 22 17,82 
9,81 19,53 
7,74 15,49 











mente a partir de dados de volume do liquido e pelo crtt~rio 
de igualdade de fugacidades. 
As Figuras 11 e 12 ilustram a predição do comporta-
mento P-V-T para algumas substâncias apelares e polares, no 
caso, benzeno, cloreto de metila, etanol e ãgua. 
Nas Tabelas IX e X apresentamos tamb~m os resulta-
dos obtidos na predição da pressão de vapor atrav~s do m~todo 
de Thek-Stiel (62) e Frost-Kalkwarf-Thodos (62) e do volume 
liquido saturado, pelo m~todo de Gunn-Yamada (62). O desempe-
nho da correlação proposta~ equivalente, em termos globais, 
ao destas equações de predição. Entretanto, deve-se salientar 
que a correlação proposta permite o cãlculo simultâneo das 
propriedades P-V-T de substâncias puras. 
Ressalta-se ainda, que das 37 substâncias apelares 
apresentadas na Tabela IX, 23 delas foram utilizadas no desen 
volvimento da correlação proposta, o que demonstra a validade 
da generalização dos coeficientes a. e B. com a temperatura. 
1 1 
Na Tabela X, para as substâncias polares, somente mais dois 
compostos foram incorporados, isto devido â existência de po~ 
cos dados experimentais para esta classe de substância. 
4.2- Cãlculo do equilibrio liquido-vapor de sistemas multi-
componentes 
4.2.1 - Relações termodinâmicas bãsicas 
A relação bãsica para a definição do equilibrio li-
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Figura 11 
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Figura 12 
Diagrama P x V de sustâncias polares puros 








fugacidade de qualquer componente t na mistura da fase vapor 






i= 1, n) ( 4 • 1 ) 
A equaçao (4.1) pode ser reescrita em termos dos 
coeficientes de fugacidades do vapor e do líquido: 
- v 
<I>. y. p 
1 1 
=;.L x. p 
1 1 
i= 1, n) ( 4. 2) 
O coeficiente de fugacidade do componente i em uma 
mistura pode ser determinado atravês da seguinte relação (56):: 









RT ] V dV - 1 nZ ( 4. 3) 
Substituindo a equaçao proposta, dada por (3.10) e 
as regras de mistura definidas nas equações (3.36) e (3~37) na 
equação (4.3) obtem-se (71): 
1 n Rb ( Z -1 ) 1n(Z-B) (R a 
A.Rb 
1 n ( 1 +-ª- ) <I>. = - - - -) 
1 B z 
( 4. 4) 
n 
2 L xk aik 
k = 1 com R = a RT b m 
( 4. 5) 
n 
2 L xk bik - b 
k = 1 m e Rb = 
b 
( 4. 6) 
m 
58 
Os parâmetros A e B da mistura sao calculados de ma 
neira anãloga ãqueles calculados para substâncias puras: 
a p 
A A = m = m 
R2T2 
( 4. 7) 
e b p 
B B = m = m RT 
( 4. 8) 
sendo que os parâmetros a e b sao obtidos através das equa-m m 
çoes (3.36) e (3.37). 
Desta forma, aplicando-se a equaçao (4.4) para am-
bas as fases, os coeficientes de fugacidade do líquido e va-
por podem ser calculados para cada componente i na mistura. Os 
valores dos coeficientes de compressibilidade do líquido e do 
vapor são obtidos através das equações (3.13), (4.7) e (4.8). 
Deve-se salientar que, ao contrãrio das substâncias puras, os 
parâmetros A e B assumem valores distintos para cada fase. m m 
4.2.2 - Determinação dos coeficientes de interação 
Ka. . e Kb .. 
-1 J 1 J 
binãria 
Os valores de Ka .. e Kb .. foram obtidos através da 
1 J 1 J 
redução de dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor de 
cada um dos 66 sistemas binãrios estudados. O método de Rosen 
brock, dado pelo algorítimo de Hill (40), foi utilizado para 
o cãlculo dos melhores valores destes coeficientes, para cada 
sistema, a vãrias temperaturas. 
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A Figura 13 apresenta o diagrama de blocos para o 
cilculo dos coeficientes de interação biniria. 
A partir dos valores iniciais de Ka .. e Kb .. , para 
. 1 J 1 J 
um conjunto de dados isotérmicos experimentais de pressao e 
frações molares do liquido e do vapor, pode-s~ calcular as fu 
gacidades de cada componente em ambas as fases, com o auxilio 
das equações (4.4), (3.40) e (3.41). Com a utilização do meto 
do de Rosenbrock, novos valores de Ka .. e Kb sao assumidos 
1J ij 
com o objetivo de minimizar a diferença quadritica de fugaci-
dades entre as fases para cada componente. 
Uma vez encontrados os melhores valores dos coefi-
c i e n te s de i n te r a ç ã o b i n ã r i a , p a r a c a d a te m p e r a t u r a , estes c o e 
ficientes são correlacionados pelas equações: 
m2~ 
2 Ka .. = ml + + m3T 1 J (3.42) 
Kb .. n
2
T 2 = nl + + n3T 1 J (3.43) 
atraves do metodo dos minimos quadrados, sendo que conforme a 
necessidade, este ajuste foi feito em dois intervalos de tem-
peratura. Os valores das constantes das equaçoes 
(3.43) são apresentados no Apêndic~ A. 
(3.42) e 
Com a finalidade de se contornar o problema de que 
o metodo matemãtico de minimização possa obter valores dos 
coeficientes de interação binãria, que correspondam a um mi-
nimo local, os valores iniciais destes coeficientes foram va-
riados no intervalo de -1 a 1. Este procedimento foi realiza-
do com sucesso em todos os cãlculos para obtenção de Ka .. 
1 J 
e 
1 e 1t u r a de T c, P c, w e x 
para cada substãncia 
leitura do numero de pontos 
e dados T, P, x e y 
r------------
cãJ cul o das fugacidades do 
vapor e do liquido de cada 
componente dá mistura 
som a E som a+ ·I: ( f~ - r~ ) 2 ., l 
L---------------------
nao 
impressão de Kaij e Kbij 
Figura 13 
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novos valores de Kaij e Kbij 
metodo de Rosenbrock 
Diagrama de blocos para o cãlculo dos coeficientes kaij e Kbij 
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Kb .. 
1 J . 
4.2.3 - Cilculo do ponto de bolha de si~temas binirios e ter-
nirios 
O cilculo das composições e entalpias de sistemas 
multfcomponentes ~ de fundamental importãncia no projeto, si-
mulação e desenvolvimento de equipamentos em que ocorra o e-
quilíbrio líquido-vapor, tais como, colunas de destilação e 
de absorção. Um dos cilculos de equilíbrio de fases mais com~ 
mente encontrado ~ o cilculo do ponto de bolha, isto e, dese-
ja-se determinar a temperatura (ou pressão) e as frações mol~ 
res da fase vapor conhecendo-se a pressão (ou temperatura) e 
as frações molares da fase líquida. 
Este cãlculo e conseguido resolvendo-se o sistema 
formado pelas equações de equilíbrio, dadas por (4.2): 
- v 
<l>. y. p 
1 1 
=;_L x. p 
1 1 
i = 1, n) 




i = 1 
y. = 1 
1 
este-
( 4. 9) 
A Figura 14 apresenta o diagrama de blocos para o 
cãlculo da temperatura do ponto de bolha. Para o cilculo da 
pressao do ponto de bolha, o mesmo procedimento deve ser uti-
lizado, alterando-se somente os passos relativos ã primeira 
leitura dos dados dos componentes 
puros, da pressão e das composições 
da fase lÍquida 
primeira estimativa de T 
da fugacidade de cada 
componente na fase lÍquida 
cálculo das frações molares do vapor 
y. = f~ I C$~ P> 
l. l. l. 
cálculo dos coeficientes de fugacidade 
-V no vapor lj>i 
cãlculo das frações molares.do vapor 
y . = r~ 1 ( ~ ~ · P > 
l. l. l. . 
nao 
impressão de T, P, x. 
l. 
Figura 14 
Cálculo da temperatura do ponto da bolha 
normalização 
·Y i = Y i 1 r Y i 
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estimativa da temperatura e ao novo valor da temperatura. . . 
A correlação proposta foi testada em cãlculos de 
temperatura e pressão do ponto de bolha de 66 misturas apola-
res e polares, num total de 2682 pontos experimentais, numa 
larga faixa de pressao e temperatura. As Tabelas XI, XII e XIII 
apresentam os resultados destes cãlculos, onde o desvio me 
di o na temperatura é de 1 ,36°C, enquanto o da pressão e de 
0,29 atm. A concordância dos valores obtidos com os experime~ 
tais pode ser considerada muito boa, mesmo nas condições mais 
severas, como se pode verificar pelas tabelas apresentadas. 
Para a resolução numérica do sistema não linear for 
mado pelas n equações dadas por (4.2)' foram utilizados os me 
todos de interpolação de Newton (56) e de Wegstein (53). Os 
resultados obtidos com a utilização dos dois métodos foram i-
dênticos, entretanto, o de Wegstein convergiu muito mais rapl 
damen te. 
Na Tabela XI, onde estão apresentados os resultados 
do cãlculo de ponto de bolha para sistemas binãrios do tipo~ 
polar-apolar, os maiores desvios ocorrem nas condições mais 
severas, onde um dos componentes da mistura jã estã perto em 
se tornar super-cr1tico. Para estes sistemas binãrios, o des-
vio médio na temperatura e pressão calculada e de e 
0,93 atm respectivamente. 
A Figura 15 ilustra o desempenho da correlação na 
predição da pressão do ponto de bolha do sistema etano - pro-
pano, a -17,8 e 37,8°c. 
Jã na Tabela XII, os desvios medias obtidos na tem-
-TABELAXI 
CJ.rJ:lJUJ DA TE!-IPERJITURA E Pra::5Slíl NO PCNI'O DE llOUtA - SIS'l'EW>S BINJ\ru:OS : APOIAR-APOIAR 
OOI.HA T 
SISI'EM115 (!Ef.) FAIXA !E T (°C) FAIXA !E P ( atm) Nro 
IESVIO 1-fi)IO IESVIC\ ~lt:DIO 
NPO El'il T(OÇ) EMY 
• Etano-Propano (7g) t- 17,78 a 93,33 2,57 a 44,1 72 1,SO o ,0114 72 
2 • n-Pentaro - Proparo (65) 71 11 a 171 11 4 08 a 40 8 27 4,92 O· 0280 27 
3 • Propileno - isoButano (22.) 42 22 a 123,33 13 5 a 40 5 11 2,11 o 0093 11 
4 . Etaro - n-octano (64) 40 00 a 1v0 00 4 00 a 40 O 17 7,28 0,0133 17 
5 • H2S - n-Pentaoo (66) 
4,44 a 104,44 1,36 a 74,9 16 3,19 . 0,0171 16 
6 • H2S - Preparo (22) 
51,11 a 93,89 27,2 a 40,9 11 2, 74 0;0155 li 
7 • iso Octaoo - Tolueno (59) 100 o O 795 a 1 01 9 0,30 o 0058 9 
8 • Etil benzen:rEstirero(ll 85) 58 03 a 97 00 O 066 a o 263 10 o 88 o 0139" 10 
19 • Benzeno - C!.cldlexano (46) 77,40 a 79,50 1 00 12 0,31 o 0059 12 
O. P.IOPino - Acetileno ( 9 ) O 00 a 35 00 3...L19 a 116 12 o 68 o 0106 12 
ll. Propileno - Prooano (66) 12,22 a 87 78 3 03 a 41 2 16 0,19 o 0034. 16 
2. Etaoo - Propileno ( 66) - 12 22 a 71Ü 6 81 a .47 6 14 0,47 o 0068 14 
3. n-Butaoo - n-Heptaoo ( 32) 66 11 a 252 77 6,81" a 28 2 18 1 50 o '0181 18 
I 
14. Propano - Benzeno (66) 37 78 a 171 11 1 36 a 27 2 14 511 o 0292 14 
15 . co2 - Propaoo ( 66 J - 40 00 a 7111 3 40 a 61,~ 22 1 12 o 0156 22 
Q) - n-Butaoo ·( B J 
16. 2 37 77 a 137,77 6,81 a 74 9. 15 5,18 0,0616 11 
17. ro2 - n-Pentaoo ( 8 ) 4 50 a 104 44 586 a 88 6 17 3,17 o 0304 15 
18• co2 - n-rtexano (48) • 25 00 a 40 00 4 38 a 75 6 20 • .1 74 o 0078 20 
19. 0)2 - Benzeno ( 48) 25 00 a 40 ao 8 82 a 76 S. 17 1 29 o 0038 17 
20.Propileno - 1-Buteno (66) 4 41 a 137 8 2 04 a 40 8 13 115 o 0099 13 






















































cALalLo DA TIM'ERro'URA E PRESOO NO P::W.\) ::E 5-X..'iA· Sis:'EYAS B:c:..RI~: NUR-?JU,R 
SISl»>AS (Ref.) FAIXA DE T (°C) 
H::t.:J."Pl - Etar.ol (23) 64,70 a 78,40 
Acetona- ClorotÓrrQo07) 25,00 
P . 2-Butarona -Acetcnitrila(l9) 60,52 
~ • Acetalà=!dJ- Etanol (23) 5,80 a 62,80 
hC:J:.:; T 
FAIXA re p ( at.-::J 1 ~ i rESVIO l t:;:c li iLS> .;.o Mt.Dro 
I &.~ T (C\:) ~1 y 
' 1,00 I .3-:' 
- - _I o .212 a u, ..x. j: ~ ... 
I 
0,496 a 0,53:1 ~l 
o' 524 6 
o' 2t '.:::>J 
v f ô~ ·.,_. ' '-"' :JL 
o ,5( 2,2282 
1,3:' c 1 ~: 35 
~s.\ p 
, ______ ,~-- 1 ____ 
0 
,.-.~ 1 
KNj~;·(~~;) w ~ ~-~ •"""-•U l 
1 --' l 





:.::? :,~:93 I 





I ~ . Meta~l - n-B~ta"Pl (37) 149,60 a ::35,~0 i 13,6 a ~8 .• I ~" 2.6~ ·''o i 99 I 39 c,:::.s 
r . i<;OButano1 - n-Butano1 (37) I 245,80 a 285,40 
I 
17 • Metanol - Acetona (23) I 00 a 100,00 
27.2 a 40,8 J l5 
~ 
0,126 a 3,97 ! 1~: 





,: . :2 3 
o I OJ 3~ 




r;-. ;-Pr=a.~~---~ 45,05 a 275 00 0,191 a 9C,2 1 :~:. 1,12 ..., ,"'"•. I.- I'-'_, .. l ! :'..E9 :. ::: ~ ·: ,2~}~ I I 
Eta:io1 - 2-Butanma (49) 25.08 0,091 a o,::c 1 :: C,22 :,c::s 
1 
:: ::: 2,:.~2-
o. Metanol -1\gua (23l 47 ~o a 148 00. o 157 a 5 CJ ·' :s: o 7; O,Jl61 1162 c.~~s c,c:s: 
1. Metanol - ClorofÓrmio (2 3) 35.00 a 54,70 
2. A~a - ~ (52) 100,00 a 150,00 ·I 
3. !ortcno1- Acetonitrila (23) 30.00 
(4 23) 21.70 a 250.00 
(23) 45,00 
6. Clorofórmio- 2•Butanona (23) 62,90 a 79, 70 
17._~ã- Acetalà=Ícb (23: 15,00 a 100,00 
18. Acetona - 2-P~l (23) 56,78 a 79,78 
19. llcetona - Etaro1 {2 3) 56,21 a 78,30 
~o. llcetcni trÚa - 1,qua (2 3 : 76,00 a 86,50 
I 
0,303 a LOO I 










2.2:'7 C 1 C2~~ 
: ':: ~ :' 
0132 0 ?.,. ,, og· I oo,-s 'J ----, a , ........ ...;.. , 1 , .... ) .... ~..-· • ~ • .., , ..... J ... 
i I 
0,066a70,7 16Sf 1,1J 
1 
OJ179 :656 2~:; :._:_::_1·--'~----1 
·0,296 a 0,633J 12 0,6J I 0,0147 . lO J,~29 :,::~6 
1,00 l5 O,b I 0,0J~7 18 0.~~6 ~.::~~ I 
: I 
0,152 a ·LC~ ! ~J 1,73 i o,c:7~ ~l v.:~õ ~,:·:""S 
1.00 0,32 O,CG79 In J,.::J.. c '"''"'.:;') ,~... ......... 
LOO I lO o ,53 0,0068 I , , I "~ O,C:9 o 1 c ,~t 6 
1.00 ll 2.0 J,0673 
I 
11: J.-:'63 o,~ t :· ~ 
_. , -.. . . . • . - • • -- • .. I . - , o, i , , ", i . - , --, - , "- I ~.l. Acetona- AOlJa \UI ~~,uu.d -"'2,5.; i u,u,3 a ~--- 1 •· ~,,; -----~ I ' ' -"- -··--·-
~2. 2-P~l.._~ (23) 89,06 a 100,00 LOO ! 19 ! 2,l:l 0,0373 l l~ 0 .. ~~3 C,J3E7 
TOI'AL 11599 i 1 11 I O,Ol87 ls96 I 0,176 : 0,0131 I 
::::-. 
7 ~sE L A ·xrrr 
c1ii.cui.o DA 'IEMPEF.Xl'URA E PRESSÀ) :~ Kt-.?0 rE Fúilll\" SI SI' E} !AS B !":ÂRROS : AroLAR-POI..AA 
BOlllA T 
SISI'EMI>.S (!e f. ) fAIXA !E T (°CJ FAIXA I:E P ~tr.l) '-J>O 
I:ESVIO MtiJIO I:ESVIO ~f:DIO NFO 
EM T íCÇJ EM y 
• Dicloraretano - r-Etano1 (23 l 37,20 a 62,70 0,967 18 1,29 o ,0189 18 
2 • Dicloroetileno - r-Etano1 (23) 51 50 a 64 60 l,OJ I 23 :• 59 O,Ool03 23 
13 • co2 - ~Hanol (48) 
I 
25 00 a 40 00 7 79 a "O • 1 17 i : 2 8 0,0069 17 ' .... 'J ~ 1 
~ . AcEtato re l"etila-1-'etanol (23) 20, O O a 112 , 76 o' 154 o 5.~8 i 77 I :,oo o' o 16 3 77 
~ • Are tato re 1-'etila-Etan::Jl ( 2 3) ' I I 50 00 a 80,00 o 317 3 2,04 I 49 (1 74 0,0073 49 
~ . n-:bna:-D - Eta:-Dl ( 7 l 
I 
70,06 :) ~'~C"' 
....... ,.., 
27 I : 80 o,c:63 27 v-._·._ ·-
I 
17 • n-Hepta.'1o - Etanol ( 7 ) I 70,02 I O 4cC 3 :',952 35 ~ 94 0,0523 35 
~ • 1 2Dicloroetano ., C2H3N (19) 60,00 O 4EO a 
I 
0,5J9 I 21 u ,89 0,0244 21 
. 
~ • 1, 2Diclorccta."'D-Butancr.a ( 19) 60 OJ o 4 3~ a :,525' 21 l; 43 o' o 1~6 21 
~O. Be:ueoo- 2-Butanona (49) 25 00 a 148,80 O l2C) a 5.57 ! 4~ c 48 o 0116 49 
I 
~1. Benzeoo - Etanol (49) 25,00 o , "'A ·~., c. : :ó 7 ll ~ 74 o o 461 11 
2. iso-Cctan::J - 1-Propan:Jl ( 6) 52,22 a 75 37 o' lSt " 
, ,1- I • -
"'I • t ' '-li) l 22 o' o 319 45 
b.3. Etano - ~tan::J1 (39) 50,00 a 1JJ,JO 
I 
12::,: 2. :::,~ 15 ~,13 0,0608 11 
l i l6 4. Clorobenzeoo - -1-Pentanol( 60) 128 90 a 138,00 ' -' I J 44 0,0069 I 16 
L5. n-P.exa."\0 - 2-P~l ( 6 ) 
I 
55,60 o 299 a ~ 1 '7'74 i 26 I j 74 o 02~6 2ó 
I 
6. Éter Et.Üioo - n-Butaro1 (37) 135 80 a 285 .,o 13,6 a .;J, 8 i 47 3 06 0,0199 46 
I 
7. Tc1u=oo- Etarol (23) 77 00 a 110,00 o '83 ~ ;.,38 I ' 62 1,39 0,0316 62 
S. CC14 - r-Etarol (23) ! 37 
. 
55 65 a 76,10 LCC 2 13 o ,0509 37 
g, ro
2 
-lqua (15.21) 25 00 a 100 00 17 l a 75 O I 20 ) '65 o 0059 20 
' 
~O • Tetr a::loroetileno-1-Et ano 1 (2 3 l 63,50 a 117 20 I .. '~ -.1 : 14 2 78 0,0411 14 
~1. a;2 - r-Etaool (23) 37 70 a 58 80 .J.. ·~'-' IH 3 51 o 0339 14 
22. Cicldlex~2-Butanooa ( 2 3) 71 50 a 77,00 I ' " ... , .. ·v I lO J,57 I 0,0145 10 
23. Be.~.z~orofÕDnio (23) 6"< 6J a 79' 20 
I . -- I 19 J 2ó c c:ss 19 ... ,...,..., 
\ i ~~. Acetato cE M:!tila-Â.,"'Ua (23) 35 00 a 83 €0 o 056 a : l6 I 47 2 28 o 0118 47 
':'Ol'.l\L I 720 l 43 I o 0241 715 
!lClllA p 
I:ESVIO ~DIO 
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curva experimental (Ref 79} 
pontos calculados 
0,2 0,4 0,6 
Figura 15 
0,8 
Diagrama Pressão x Composição 
do sistema Etano-Propano 
6 7 
/,0 
fração molar- etano 
u (J 
peratura e pressáo do ponto de bolha, para os sistemas bin5-
rios do tipo polar-polar, são de l,ll°C e 0,176 atm respecti-
vamente. Os maiores desvios também foram obtidos em condições 
mais severas, como para a mistura metanol - n-butanol, na fai 
xa de pressão de 13,6 a 68,1 atm, com desvios médios na temp~ 
ratura de 2,65°C e na pressão de 1,08 atm. 
A Figura 16 ilustra o desempenho da correlação no 
cálculo da pressao do ponto de bolha para o sistema etanol -
- ãgua, na faixa de tempn ~ura de 150 a 250°C, incluindo a 
região onde o etanol é super-critico. 
A correlação proposta surpreende ao apresentar bons 
resultados no cãlculo do equil{brio liquido-vapor de sistemas 
que contenham, por exemplo, acetaldeido, acetonitrila e 2-bu-
tanona, subst~ncias estas que não foram utilizadas na genera-
lização dos parâmetros ~- e B. da relação P-V-T. 
1 1 
Para os sistemas binãrios do tipo apolar-polar, a-
presentados na Tabela XIII, o desvio médio na temperatura cal 
culada i de 1,43°C, enquanto o da pressão é de 0,0224 atm. Na 
Figura 17 ilustra-se o comportamento da correlação no cãlculo 
da temperatura do ponto de bolha para o sistema éter etilico 
- n-butanol, a pressoes de 13,6 e 27,2 atm. 
Os rE!sultados obtidos para este tipo de misturas, a-
polar-polar, demonstra a viabilidade da utilização de uma ~ni 
ca relação P-V-T generalizada, com apropriadas regras de mis-
tura, para o cãlculo de equilfbrio liquido-vapor de sistemas 
binãrios apelares-polares. 
A Tabela XIV demonstra os excelentes resultados da 
prediçio do equilfbrio liquido-vapor de sete sistemas ternâ-
i' 
! 
P( otm},_ __ _ 
curva experimental (Ref. 4) 












o o e 
150°C 
0+---~----~--~--~----~--~----~--~--~--~ 
O Ql 0..2 Q3 0,4 ú,S 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 
Figura /6 
Diagramo Pressão x Composição do 




260,0 curva experimental (Ref. 37) 















O 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 QB 0,9 1,0 
Figura 17 
fração molar de 
éter- et llíco 
Diagrama Temperatura- Composição do 
sistema Éter Etílico- n Butano/ 
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T A B E L A XIV 
c:Jl.LcULo DA 'I'EM:'EMI'URA E PRESSJiD 00 PCN1'0 rE BOUfl\-SISI'f.'IAS TER-IAAIOS 
.BOI1!A T BOUfl\ p 
FAIXA rE T (°C) 
r:ESVIO MEDIO DESVIO MEDIO OCSVIO H:l>IO r:ESVIO ~~IO 
. SISI'EMAS. FAIXA DE P (atm) NPO EM T (CÇ) EM 't EM P (atm) EM 'i 
11 • r-Etaro1 - Etano1 - J!qua (2_3) 66 80 a 87 50 1 00 34 o 49 o ,0194 o 019 o 0194 
~ • J\cetooa - r-Etaro1 - k!ua. (2 3) 56 50 a 7280 1 00 54 o 61 o 0155 o 022 o 0150 
3 • J\cetona - 11cetonitri1a-k!ua.(23) 63 20 a 92 20 1 00 30 1 90 o 0317 o 060 o 0317 
4 . Etaoo1-k<ua-1\cetato ele r-E til á 2 3) 80 00 o 762 a 2 02 27 1 95 o 0098 0086 o 0091 
S • Aretona - 2 Propano1-k!ua. ( 23 58 00 a 90 00 1 00 87 1. 15 (} 0310 o 042 o 0298 
6 • Benzeno-<:.icldlexaro-2Butanooa(2 3) 71 94 a 78 83 1 00 
I 
86 o 39 o 0140 . 0013 o'o140 
7 • C1orofórmio-2Butanona-Benzeno(Z~ 66 00 a 78 90 1 00 36 o 54 o 0135 o 018 o 0137 
8 • J\cetcna-Metano1-Etano1 (23) 56 00 a 76 50 1,00 83 o 48 O' 0098 o 018 0,0092 















rios, obtidos com os parâmetros binãrios Ka .. e Kb .. calcula-
lJ lJ 
dos a partir de dados experimentais binarios. o desvio médio 
. . 
na temperatura foi de 0,81 °C enquanto o da pressão foi de 
0,030 atm. 
4.2.4 - Comparação com outras correlações 
Devido ã inexistência de outras relações P-V-T gen~ 
ralizadas de predição de propriedades termodinâmicas de sist~ 
mas que contenham substâncias polares, para a comparaçao do 
desempenho da nova correlação foi escolhido o método UNIQUAC 
(23) de cãlculo de equilibrio liquido-vapor, que utiliza, co-
mo dados de entrada, dois parâmetros de componentes puros e 
dois de interação binãria. O método de UNIQUAC apesar de liml 
tado, e internacionalmente evidenciado como o melhor algoritl 
mo de cãlculo de ponto de bolha e de orvalho para emprego em 
projeto de equipamentos de separação. Os detalhes deste algo-
ritimo ~odem ser encontrados na referência (23). 
A Tabela XV apresenta os resultados do cãlculo do 
ponto de bolha para o sistema etanol - ãgua, na faixa de tem-
o peratura de 21 a 142 C. Como se pode notar pela tabela, o de 
sempenho da correlação, de um modo geral, e equivalente ao do 
método de UNIQUAC, uma vez que, os desvios apresentados estão 
dentro dos limites de erro aceitãveis em cãlculos de engenha-
ri a. 
Jã na Tabela XVI, onde estão apresentados os cãlcu-
los da temperatura do ponto de bolha de 14 s i.s temas binã-
rios, pode-se notar a mesma equivalência de resultados entre 
TABELA XV 
CÁLCULO DE PONTO DE BOLHA DO SISTEM~ ETANOL - AGUA 
COMPARÀÇÃO DO DESEMPENHO DA CORRELAÇÃo COM O MÉTODO DE UNIQUAC 
=~========~=========~========================~=====================:================================== 
TEMPERATURA(C) FAIXA DE P(ATM) õP-CORR. (ATM\ ôP-UNIQUAC(ATMl ôY-CORR. ÕY-UNIQUAC 
====================================================================================================== 
40,0 0,087-0,176 0,005 0,002 0,0224 0,0213 
50,0 0,152-0,294 0,005 0,004 0,0088 0, eJ'171 
55:.0 0,228-0,369 0,007 0,002 0,0227 0,0075 
60,U 0,258-0,467 0,007' 0,007 0,0113 0,0261 . 
70.0 0,477-0.716 0,01-5 0,004 0,0106 0,0079 
7't ~? 0,378-0,859 0,032 0,009 0,el225 0,0075 
=============================================~================================~======================= 
FAIXA DE T(C) PRESSÂO(ATM> õT-CORR.(C) ôT-UNIQUAC(C) . t,Y-CORR. . ôY-UNIOUAC 
==========~=========~================================================================================= 
21,70-38,15 0,066 ·1' 19 0,99 0,0680 0,0223 . 
47.60-38,15 0,250 2 .. 22 1,26 0,0166 0,0092 
62,60-62,00 0,500 1,89 0 •. 95 0,0131 0,0083 
78,30-99,30 1,00 1,09 0,14 0,0085 0,0073 
112,60-135,50 3,40 1,66 0,40 0,0297 0,0040 




CÁLCULO DE PONTO DE BOLHA DE SISTEMAS BINÁRIOS - DADOS ISOBÁRICOS 
COMPARAÇÃO DO DESEMPENHO DA CORRELAÇÃO COM O MÉTODO DE UNIQUAC 
==================~============~===========================~================================================~==========e====== 
SISTEMAS BINÁRIOS TEMP. CC> PRESSÃO<ATM) óT-CORR.CC) óT-UNIQUAC(C) ó Y ·CORR. ó Y-UNIQUAC 
======================~==~================================================~===========~======================================= 
METANOL - ElANOL 64,7-78,'· 1,00 er, 30 0,66 0,0090 0,0103 
2 • ACETALCEÍDO - ETANOL 5,B-62,8 0,524 1,35 0,.85 0,0235 0,0198 
3 • 2-PROPANOL - AGUA 120,4-144,6 4,06 0,74 1,15 0,0141 0,0136 . 
56,0-64,1 1,00 0,51 0,06 
. 
0,0079 4 • ACETONA ~ METANOL 0,0037 
5 • METANOL - ~GUA 112,8-148;0 5,0.0 0,85 1,05 0,0124 0,0139 
6 • CLOROFÓRMIO - METANOL 53,5,-63 .. 0 ·1,00 0,76 0,20 0,0211 0,0037 
• 
7 • ACETONA - AGUA 98,2-122,5 3,40 2,17 1·, 04 0,0260 0,0158 
8 . DICLOROM~TANO - METANOL 37,2-62,7 0,987 1,29 0,53 0,0189 0,0186 
9 • ACETATO DE METILA - MEfANOL 109.7-112,8 5,78 0,07 0,71 0,0061 0,0081 
10. ACETATO DE METILA - ETANOL 57,3-76,5 1,00 1,14 1,30 0,0052 ,0,0058 
11. BENZENO - 2-BUTANuNA • 145,1-148,8 5,57 0,40 0,91 a, 013.44 0,0066 
12. DISULFETO DE CARBONO - METANOL 37,.7-58,8 . 1,00 3,51 2,.58 0,0339 0,0536 
13. CICLOHEXANO - 2-BUTANONA 71,5-77,0 1,00 0,57 0,23 0,0145 0,0047 




a correlação e o método de UNIQUAC. 
Entretanto, convêm ressaltar que a correlação pro-
posta, alem de calcular a temperatura (ou pressão) do ponto 
de bolha ou de orvalho 1 também permite obter informações das 
propriedades termodinimicas da mistura e de seus constituin-
tes, quando puros. 
Assim, fica evidenciada a vantagem da adoção desta 
correlação em programas de computador de simulação de proces-
sos, uma vei que uma unica sistemãtica de cãlculo, demandando 
apenas constantes criticas e parâmetros caracteristicos, e c~ 
paz de fornecer predições de vãrias propriedades termodinâmi-
cas de boa qualidade. 
4.3 - Cãlculo da entalpias de vaporização de substâncias pu-
ras e de sistemas binãrios 
4.3. 1 - Cãlculo da entalpia de vaporização de substâncias pu-
r as 
As entalpias das fases liquida e vapor podem ser fa 
cilmente calculadas, através da equação: 
H - H
0 
= r [ P - T( ~~ ) v J dv + Pv - RT 
v 
(4.10) 
deduzida no Apêndice B. 
Substituindo-se a equaçao proposta (3.10) em (4.10),_ 
tem-se: 
H H o Pv RT 1 n ( 
v 
( - - + a 
b v+b 
a T l ~ I n ( v ] RT 2 + b v+b v+-b v-b 
expressão esta tamb~m deduzida no Ap~ndice B. 
As derivadas dos parâmetros a e b 





c. d T 
db 
cJT 




-com respeito a 
b 
c d T 
d r~ 
(4.12) 
sendo que estas derivadas são facilmente realizadas, uma vez 
que, os coeficientes a e S são funções polinomiais da tempe-
ratura. 
A partir dos c~lculos para a determinação do equil! 
brio l1quido-vapor de substâncias puras, pode-se aplicar a e-
quaçao (4.11) em ambas as fases, determinando assim, por dife 
rença, a entalpia de vaporização: 
(4. 13) 
Sendo H0 L = H0 v, uma vez que a temperatura e ames-
ma em ambas as fases, temos: 
(4.14) 
A qualidade da predição das entalpias de vaporiza-
çao pode ser verificada na Tabela XVII, onde são apresentados 
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~ ~ 
SUBSTANCJ~ IREF.l NPD ERHO MEDIO (/.) 
============~==========:=============~~~============:========== 
1 . CLORO ( 2.1 :· 13 3.42 
" ~, AGUf'1 ( 5::!) '}C 3,34 .-.. . ~J 
,.. 
7 Wi THDGUT D ( 10) 13 2,1[1 ~· 
" 4 Mo~;oxro::' DE CAP.8 úti[' (_ -~ ~I } 20 2~76 
c MET ANOL ( ~~ 6 ;. ó 7,3~ ~' . 
6 ETILDlD ( 10) 16 ,..1 ()C" . &..,u.J 
7 . ETANDL (3: 3 6, 3S' 
8 . N-PROPANOL (76) 6 1, 07 
9 . N-EUTANDL (76 > 4 2,95 
10. BENZENO (i 0) "Ti 3,61 ..;; 
..... 
11. AMDNIA ( 1[; > r-Jr-1 7,25 ,;_,;.. 
p -· 2-PROPANDL (31) 7 2. 0[1 
, , 
13. ETER ETILICD ( 'J 1 ) • ._o..., I 12 4,31 
, 
14. DI OXIDO DE CARB DrW ( 10) 12 2,18 
3,63 
7B 
os erros médios entre os valores calculados e experimentais 
de 14 substâncias apolares e polares, (Om um erro medio de 
3,63%, para temperaturas reduzidas inferiores a 0,9. Os maio-
res erros são sempre observados em condiçoes severas, nos ex-
tremas superiores das faixas de temperatura reduzida. 
4. 3. 2 - _çã l.<:_~-~9 -~~-e-~_t ~_l_p __ i_~ ___ de ya_p or i 1 ct ç a o de ~ i s t e rn il ~; IJ i n ó -
t' i os 
As entalpias das misturas líquida e vapor, necessã-
rias para a determinaçao da entalpia de vaporizaçao, pr.;dern 
ser diretamente calculadas, sem aproximaçoes, ulilizando<;e a 
equação (4.11), agora aplicada ã mistura. Neste caso, 
da da . 
m = L L X. X. .--21 
dT i j 1 J dT 
(4.15) 
dbm db .. 
1-: I X. X. 1 J 
dT 1 .) dT J 
(4.16) 
O cãlculo da entalpia de vaporização é mostrado es-
quematicamente na Figura 18. 
Como se pode notar pela Figura 18(b), para a deter-
minação da entalpia de vc.: ·tização de sistemas binãrios, 
necessãrios os cálculos do ponto de bolha e do ponto de orva-
-sao 
lho, afim de garantir que as frações molares da fase líquida 
sejam iguais as frações molares da fase vapor. 
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C i d p. 
1 
= Cp + a 
8(J 
HoV(Td,xi)-HoL(Tb,xi) "1 
C id p. 
l 
dT 
( 4 . l 7 ) 
( 4 . 2 o ) 
(4.21) 
Os valores dos coeficientes da equaçao (4.21) sao 
obtidos da referência (62). 
A ;:>a r ti r dos v a l o r e s dos c o e f i c i e n te s de i n te r rJ ç a (J 
binãria Ka .. e Kb .. ), foram realizados os cãlculos dos po_!l 
1 J 1 J 
tos de bolha e orvalho. A correlação foi testada para a deter 
minação da entalpia de vaporização em três sistemas altamente 
polares, obtendo-se um erro mêdio de 10,92%, para um total de 
41 pontos experimentais, o que evidencia a qualidade da predj_ 
ção. A Tabela XVIII apresenta estes resultados. 
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1 E T é'i ~~[I L - A GUri ( ,-l\ < ~. I C" (• ' .. 1! ) lO::. ~.,,...tu 
, 
') f'i E T AtJDL - AGUA (47) 1~ 11.04 "- . 
" 3 2-PR.DPEtiDL -- A[,UA <24) 19 14,87 
TOTAL 41 10,92 
CAPITULO 5 
Conclusões e Sugestoes 
5. l - Concl usõ,es 
A correlação proposta possibilita a predição, atra-
v~s do computador, de propriedades termodinâmicas de substân-
cias apolares e polares, e de suas misturas, em ampla faixa 
de pressão e temperatura, nas condições de saturação, incluin 
do a região crítica. As propriedades termodinâmicas cons~dera 
das, no caso de componentes puros sao a compressibilidadP de 
11quido e vapor, pressáo de vapor e entalpia de vaporiz<1çao. 
No caso de misturas, adicionalmente, pode-se obter as ron~p~_ 
sições das fases líquida e vapor em equilíbrio, através dos 
câlculos usuais de ponto de orvalho e bolha. 
0 USO da COrrelação em calculas rotineiros de E~nge-
nharia por computador ~ bastante vantajoso, uma vez que a es-
trutura da equação proposta ê muito simples, necessitando ap~ 
nas como dados de entrada a temperatura e pressão críticas, 
fator acêntrico e o parâmetro polar de Stiel, este so usado 
para substâncias polares. Jâ para cãlculos em misturas, al~m 
destes dados, é necessãrio fornecer as constantes Ka .. e Kb .. 
1 J 1 J 
caracter1sticas para cada um dos binãrios presentes. 
Foram testadas 48 substâncias puras apolares e pol! 
res, obtendo-se erros relativos m~dios de 2,09, 3,62 e 11,26% 
referentes ã pressão de vapor, compressibilidade do liquido e 
(j 'j 
(J ,) 
compressibilidade do vapor respectivamente. Tamb~m realiza-
ram-se câlculos de entalpia de vaporização de 14 substârcias 
puras, com erro m~dio de 3,63%. 
A correlação proposta foi testada em câlculos de 
temperatura e pressão de ponto de bolha de 66 misturas tinâ-
r i a s a p o 1 a r e s E~ p o l u r e s , n a f a i x a d e p r e s s a o d e O , O 7 7 a 7 C a t m , 
o sendo o desvio m~dio na temperatura de l ,36 C, enquanto o da 
pressao ~ de 0,29 atm. Para tr~s sistemas binârios altamente 
polares, foram realizados câlculos de entalpia de vaporização, 
com um erro m~dio de 10,92%. 
Em geral, para subst~ncias puras ou misturas binâ-
rias, a concord~ncia dos valores obtidos com os experimentais, 
pode ser considerada muito bod, mesmo nas condiçcies mais seve-
ras. 
Obteve-se tamb~m, com excelentes resultados, a predj 
çao do equilíbrio líquido-vapor de sete sistemas ternãrios, a 
partir de par~metros binârios Ka .. e Kb .. , calculados atrav~s 
1 J 1 J 
dos dados experimentais binãrios. 
A representação dos dados experimentais de substân-
cias puras atrav~s da correlação proposta ~ melhor do que aqu! 
la dada pela correlação de Soave (70), tanto na predição da 
pressao de vapor como no cãlculo do volume da fase liquida e e 
quivalente ãs das correlações especificas para o cãlculo da 
pressao de vapor e do volume da fase liquida (62). 
Deve-se ressaltar que, presentemente, a correlação 
proposta~ a unica que permite o cãlculo simultâneo de propri! 
dades termodinâmicas para substâncias polares puras, a partir 
de temperatura e pressão criticas, fator acêntrico e do parâm~ 
(~I. 
tro polar de Stiel. 
Baseado na experiência obtida nos cãlculos do equi-
11brio l1quido-vapor de sistemas binârios, sugere-se que a no 
va correlação seja utilizada para temperaturas reduzidas infe 
riores a l ,2 do componente mais volâtil. 
A correlaç~o ~particularmente adequada para empre-
go em cãlculos de processc,s de separaçao l1quido-vapor de mis 
turas multicomponentes. 
5.2 - Sugestões 
A correlação proposta permite ainda vârios aperfei-
çoamentos, sobretudo para predição de volume da fase vapor de 
componentes puros, principalmente na faixa de temperaturas re 
duzidas de 0,8 a 1,0. Testes feitos durante a realização des-
te trabalho mostraram a necessidade de modificar a forma da e 
quação proposta, com a inclusão de um terceiro parâmetro, co-
mo proposto por Fuller (20) ou por Patel e Teja (51). Entre-
tanto, tal modificação poderã trazer vãrias dificuldades na 
generalização dos parâmetros. 
Um outro problema a ser abordado e a extensão da a-
plicação da correlação em misturas a altas temperaturas redu-
zidas, maiores que 1,2 do componente mais volãtil. Um estudo 
de uma melhor representação de dados volumétricos para tempe-
raturas superiores ã temperatura cr1tica, bem como o aperfei-
çoamento de novas regras de misturas, devem ser realizados. 
Deve ser ainda estudada uma forma de se genera111êr 
as constantes de interaç~o binâria, de modo a tornar a aplic! 
çâo da correlaçao proposta mais abrangente, dispensando o uso 
de dadOS exp,~rirnentais dP nnwilÍbriO lÍquido-vapOr de Siste-
mas binãr·ios. 
Por fim, r·ecomE~Ilda-se que i.l correlaçao proposta c,e-
ja testada na predição de outras propriedades termodinâmicas, 
tais como energia livre de Gibbs, calores especfficos, etc, .. 
como tamb~m no cãlculo do equilíbrio líquido-líquido. 
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APÊNDl CE A 
Constantes da correlação de Ka e Kb .. 
-------------- i j----1 J 
Os coeficientes de interaçáo binãria são correlacio 











-onde a temperatura e expressa em Kelvin. 
(3.42) 
(3.43) 
( A. 1 ) 
(A.?) 
As Tabelas A. l, A.2 e A.3 apresentam os valores das 
constantes das equações e de TL para sistemas binãrios do ti-
po apolar-apolar, polar-polar e apolar-polar respectivamente~ 
sendo que os valores de TL apresentados nas Tabelas são ex-
pressos em graus Celsius. 
.. 
16.í'!::LA IL I 
CONSTANTES DA COakELAÇ~O DOS KIJ - APOLAR - APOLAR 
===============================================~========~=========~=============~======================================= 
!'11 !'12 M3 Ml' 1'12' 1"':3. 
SISTEMAS BINARIDS TL 
N1 N2 N3 N1' N~' N3' 
============================================================================:========================================~== 
1 • ETANO - PROPAND 16,0348 -9,73B92E-2 1,4~B74E-4 5fl.iJ -3 ,.'t26't0 2~48600E-2 -4,4~~~6t-5 
, ... "''~-... .),_....,._;..,') 7,44464[-~ -1.a2S21E-4 ~L3~739ú 5,37647E-3 -3.8441~: 6 
2 • N-PENTANO - ?RO?ANO 5.98974 -3.13~20E-2 4., 1 ~~~f.J6E -5 -5ú .• ~· 0 0 l' 
-~ .. 41,i1~ 2~9~453E-= -3.:u6~4E-5 0 f' 8 
3 • PROPILENO - ISOBUTANO 6.43JSgE-3 c~ 0 
3 .. .:.;~::;7E ·-= '" o ,_, 
4 • ETANO - N-OCTANO -1 .. 733a~, 5 .. 171:3~~E-3 0 6::~~ 2.2~721 -7.33S63E-3 a 
~.3~72~ -3.5b38~~-3 • 0 5 .. ~0893 -1.~984~E-2 c 
5 • G!,s SULFÍDR:CO - N-PfNTANO ~-~02~89 -1~33536E-3 1.52398[-6 
-2., ~466~.E-3 1,43~~0E-S -~~3570:E-B 
6 . GAS SULFIDRICO - PROPnNC ~.i0634t 0. 0 
1 .. 3-.~7:'E-2 .-. " 2 
7 • ISOOCTANC - TOI_U~NG 9.4~75~E-3 0 
9 .. 9~·913E-5 f: 0 
8 • ETILB~NZENO - ~STIRENO 0.175835 -2~3~2~E~-4 c 92 .. 8 3.7Y~516 -3.334~6ê-4 3 
-E'.b312~1 1.90233E-:: 0 0.812757 -I.99699E-4 3 
9 • BENZENO - CICLC~~X~NJ 3.-: ::;.-:..-:E-::: o ~j 
6 .. ~-~i]f~E-3 0 0 
10. PROPINO - ACETILENO 8.678982 0 0 :'ó.Ü -:! .. 9:.2687E--3 1., 6:.?e. 7CE -5 g 
B.74427:J 0 0 3.824~3E-2 -7.4~~5tE-5 3 
11. PROPILENO - PRDPANO 0.178768 -4,34247E-4 0 J'"t .... 14.~jl0G -0. lf_jfj~;,3 l . ... 6~~ .• ~-., 
-1.~48~2E-~ 4.57204L-., 0 17 .. 2372 -e .ll991e 2.!2 7 2.:~-·1 
12. ETANO - PR~PILENC -~.964766 3_.11Q54E-3 0 ::'1.0 0, Hl3920 4,16769E-4 0 




IAhELA A.J c:.~J.J 





13. N-BUfANO - N-HEPTANO 4,8)181 -2~~Y~21E-2 
-B,54B2~~ -4,~7846E-~ 
1~. PROPANJ - 8ENZEN2 3,733127 -2,0S76~E-3 
-1,329HJ 3.6lil6:1E-3 
15. DIÓXIDO DE CARBú~J - PROPANO 0,496~73 -~.il0656E-3 
6,6J431 -4.~d222f-2 
' 16. OIOXIDO DE CAR8UNO - N-BUTANO -1,0161:itl 3 .167'?1E-3 
fl,4753/9 !:i.9lJ97:!E-4 
17. DIOXIDO DE CARBONO - N-PENlANO 8,273/4 -2,34?34E-~ 
5,653~5 -1,54167E-2 
18. DIOXIDO DE CAR~ONU - N-H~XANO á.9~~63d -2,Y326jE-J 
-1,963:,1 :::;,Y~4::5E-3 
19. OIOxiDO DE CARcONO - BENZENO 1,90472 -6.14~9YE-3 
-0,87187:3 2,51:'-l9éE-3 




























2.~12123 -~.J6dJ~~-3 ~.~6JI~E-6 
S.~2;2~~-J -~.53~o~E-5 3,171~7l-~ 
-~.i939o 3.~0~o1E-2 -5~o002~E-~ 
-:?.93e:: 1.~~713E-:? -l,7é~71E-5 
--::.~~4~ ~.S9~22E-2 -1.8602U[-4 
-:~.~oo~ ~.l:3~J~ -~.399/~E-~ 







-~.lllfJJo o.tlg76~~-~ -/,~fJ7~JE-l 
9.~~1~8E-2 -5.~0~7oE-4 e,34942E-7 
--2 
TABELr. ;i. lI 
CONSTANTES OA CORR~LAÇÂO DOS KIJ - POLAR - PULAR 
:~==========================================~==~===================================~===========================~====~=== 
, Ml M2 M3 Ml' (")')' r-v 
SISTEMAS BlNARlOS TL 
Nl N2 .'<3 N 1' N2' rJJ' 
================r~~~~~~~~~=================~=======~~==~-~=--~~=~~~=====~=:~======================================~=~~=~= 
1 • METANOL - ETANOL 
2 • ACETONA - CLOROFÓRMIO 
3 • 2-BUTANONA - ACETONITRILA 
~ • ACETALDEÍOO - ETANOL 
I 
5 • M~TANOL - N-8UTANOL 
6 • ISOBUTANO~ - N-BUTANOL 
7 • METANOL - ACETONA 
8 • 2-PROPANOL - ÁGUA 
9 • ETANOL - 2-BUTANONA 
10. METANÜL - ÁGUA 
11. CLOROFÓRMIO - METANüL 






































































~.o;!~~~ -3, 0 ~~3~~-J 6.~~~!~~ c 







1 ,t)Y7ú9E.-2 -1 .:-:;J·,~t.-~ 
8,817~9[-3 -1,3;1y/[-~ 
2,e~2/~ -l,37~o~E-2 ~, ló01~E-~ 
11,~957 -6,69837E-2 l,i:oilo3E-4 
1COt.l.J 
::-"' 
TMlELA .~.11 <CCNT.l 
CONSTANTES DA CO~RELAÇ~O DOJ KI~ - ~ULAR - P~LAR 
===;=====================================~==~=~==================~=====~================================================== 
Ml ~~ '~"3 .... 1, ~2' •3' 
SISTEMAS BlN~kiOS -, '~ 
N1 N:: ~J fll, ~"' ,_ td' 
===============================~==============================================================::========================= 
13. METANÜL - ACETONilRILA 
14. ETANOL - AGUA 
15. ACETONA - ACETONITRILA 
I ' 
16. CLORCFORMIO - 2-BUTANONA 
17. ÁGUA - ACETALDEIDO 
1S. ACETONA - ~-PROPANOL 
19. ACETONA - ETANüL 
20. ACETONITRILA AGUA 
21. ACETONA - AGUA 







-~,01110E-3 2,195~6E-5 -2,32~~5E-d 



































-16,1853 9,14~64E-2 -1,277~3E-~ 







~~116~Ji-2 ~.~917~~-5 -1,::13~4[-/ 







.CONSTANTES DA CORRELAÇ~U 003 kiJ - APOLAR - ?U~AK 
====================~~========~==~=======================-===========·=========~=================~===================:~=~= 
SISTEMAS BINÁRIOS 
M1 M:' f'\:.l Ml' M2' !'13' 
TL 
N! .... ·. . ' ·•..l . Nl' f12, r,] . 
=====================================~~~~~~~==~====~==================================~===========================~===~= 
l • L!lLLUI\UM"- 1 ANU - ME fi'iNOL 
2 . OICLOROETILENO - METnNOL 
3 • CiciXIDO DE CARDONO - METANCL 
4 . AC~TATO DE METILA - METANOL 
5 . AZETATO DE ~ET!L~ - ETANCL 
6 • N-NONAND - ETANOL 
7 N-HEPTAND - EfANDL 
e 1.~-DICLORDETA~J- ACETDNITRlLA 
9 • 1.2-DICLDRDETANO - 2-BUTANONA 
10. BENZENO - 2-BUTANONA 
11. BENZENO - ETANDL 
12. ISOOCTAND - 1-PRDPANOL 
0. 4,3:;:_:,<;:; c 











































-26.44 1!4 ~.:=·J[:_J:= -l.~:.ç;:;.·::-4 














-1,06241 7.3l3~iE-3 -1.:,7~~~-~ 










TABELA A.III CCONT.l 
CONSTANTES DA CORRELAÇ~O DOS KIJ - A?CLAR - POLAR 
SISTEMAS BINÁRIOS 
M1 M2 t'";j M1' M2' M3' 
:"L 
ru N2 h3 Nl' N:!' tc3' 
========================~======================~~======="-===~=======~=~==~==~=======;:=======::~===~================~=~~== 
13. ETANO - METANOL 
14. CLOROBENZENO - N-PENTANOL 
15. ~-HEXANO- 2-PROPANOL 
16. ETER ETILICO - N-8UTANOL 
17. TOLUENO - ETANOL 
18. CCL4 - METANOL 
~ 
19. DIOXIDO DE CARBONO - AGUA 
20. TETRACLOROETILENO - METANOL 
21. DISULFETO DE CARBONO - METANOL 
22. CICLDHEXANO - 2· BUTANONA 
, 
23. CLOROFORMIO - BENZENO 
~ 




-B, 323378 tl 
0,403893 0 
e,., 370995 0 
1,'2~~::2[-1, 





33,0813 -0.1JJ~~9 1,34379[-4 
16,9737 -7,3~357[-~ 8,26643E-5 
-2,1:l3176 5.36307:::-3 0 
-2,21971 5,3!j~69E-3 0 
-1,02847 0 e 
-1,00033 0 0 
-4,91754, 1,3:;5a1E-2 0 
-3,16664 1,02573E-2 0 
-1.02:586 0 0 
-1,48132 e a 
e,2!9788 l:l 0 
0,9044ee 0 0 
0,793560 e 0 
e,843850 Li 0 
-0,266251 e 0 
-e,305604 0 0 
3,73110E-2 -3,282~9E-4 ~.~14c~E-7 







2.31258 -7.~Jíí4E-3 éJ 




uti 1 i zondo-se a c o r r_e __ l_a_ç_a o p r_() po _s_t a_ 
Da Termodinâmica Clãssica (55) tem-se: 




( B • 1 ) 
Mantendo-se a temperatura constante: 
d U = [ T ( 0_!> ) - P l d v 
0 T v ( B . 2 ) 





[ T ( (~ ) v - P ] dv 
v 
( B . 3 ) 
Da definição de entalpia, H=U+Pv, vem que U=H-Pv. 
Da1, substituindo-se em (8.3), tem-se: 
ou: 




[ P - T( ;~ )v] dv + Pv - Pv 0 ( B • 4) 
Considerando o estado padrão como gâs ideal, t~mos: 
o o Pv = RT e v + oo 
Assim: 




P - T( ~~ ) v J dv + Pv - RT () T 
Derivando parcialmente a equaçao proposta 
com respeito a temperatura: 




R RT db da 
ar = + 2 + v-b ( v- b) dT v(v-b) dT 
a db 
+ ~ v 
(v(v+b)) dT 
e multiplicando por T chega-se a: 
Cl P RT T( - ) = ---- -




Real·izando-se a integral de (B.6), tem-se: 
T( aP ) v ] dv r { RT a RT - a=r = --- --- - -- + v-b v(v+b) v-b 
( B . 6 ) 
(3.10) 
(3.10) 
I [3 • 7 ) 
( B. 8) 




( v- b) ] 
.QQ 
dT 





1 n (--) 
dT v+b - [ T a b l v l n (-) + b v+b v+b 
(13.9) 
I fl2 
Substituindo (L~.9) em (B.f,), tPrnos a variaçao de 
entalpia dada por: 
H - H 0 = P v - R T + -- 1 n ( _v_) ( a - T ~ ) + 
T a 
b b 
b v+b dT 
v ln(----) 
v+b 
+ --
v+b 1 
~E_ 
dT 
(E,. lO) 
